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 En aquest projecte i els que el continuïn, es proposa combinar els avantatges del CO2 
com a solvent supercrític modificat mitjançant l’addició d’un co-solvent, amb la dinàmica de 
fluids computacional, en l’estudi de la transferència de matèria i calor aplicat a la 
hidrogenació d’olis vegetals. En aquesta primera part del “gran” projecte, s’escullen els 
millors co-solvents permesos per la legislació de processos alimentaris, amb els que es podrà 
dur posteriorment el procés d’hidrogenació en millors condicions d’operació, i amb majors 
condicions de seguretat. 
 
 La velocitat d’hidrogenació en CO2 supercrític és baixa degut a la pobre solubilitat 
que presenten els triglicèrids en aquest solvent. Les condicions d’operació necessàries per 
assegurar la presència d’una única fase dins del reactor, es troben sobre 40 MPa i a 473 K, fet 
que fa, que el procés sigui inviable des d’un punt de vista tècnic o en tot cas, molt costós 
econòmicament. 
 
 L’objectiu d’aquest projecte és doncs, estudiar teòricament l’efecte de diversos co-
solvents aprovats per a ús alimentari per a la selecció del/s candidat/s potencial/s, per a la 
hidrogenació en continu en una sola fase d’oli de gira-sol, utilitzant pal·ladi deposat 
superficialment com a catalitzador i CO2 supercrític com a solvent de reacció, amb la finalitat 
de reduir les condicions d’operació i minimitzar el risc del procés que comporta el fet de 
treballar amb solvents inflamables a elevades pressions i temperatures.  
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1. Introducció 
1.1. Presentació, antecedents i estat actual de la problemàtica 
 La hidrogenació és un dels processos de major importància dins la indústria química. 
Una amplia varietat de substàncies són obtingudes mitjançant la hidrogenació catalítica 
heterogènia. Un procés típic de la hidrogenació catalítica heterogènia és la dels olis vegetals 
per a la producció de margarines i “shortenings”. La hidrogenació dels dobles enllaços de 
grasses i olis té el propòsit d’obtenir productes amb un perfil de fusió i una textura desitjada, 
d’acord amb la seva aplicació final. A més, el producte hidrogenat és molt més estable i 
menys sensible a l’oxidació [1]. 
 
 El procés tradicional es realitza a reactors tipus discontinus on l’oli i el catalitzador de 
níquel en pols es mesclen durant dues hores a temperatures d’entre 373-423 K i pressions 
inferiors a 0,6 MPa. En aquest cas, on el compost a hidrogenar és líquid a les condicions de 
procés, la velocitat de reacció ve limitada per la concentració de l’hidrogen a la superfície del 
catalitzador, fet que condueix el sistema a velocitats de reacció baixes causades per la pobra 
solubilitat de l’hidrogen en els olis vegetals i a la forta resistència a la transferència de massa 
que presenta a la fase líquida [2]. En presència de dobles enllaços, la manca d’hidrogen sobre 
la superfície del catalitzador té també com a conseqüència l’augment de la migració de dobles 
enllaços i de la indesitjada isomerització cis-trans [3]. Olis comercial, els quals han estat 
hidrogenats de manera parcial, contenen normalment 30-40% en pes de contingut d’àcids 
grassos tipus trans [4]. 
 
 Tot i el fet que la isomerització de la configuració cis-trans augmenta el punt de fusió, 
hi ha estudis que consideren que els isòmers tipus trans formats durant la hidrogenació d’olis 
vegetals presenten un comportament similar al que tenen els àcids grassos saturats, els quals 
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augmenten els nivells de colesterol a la sang i són la causa principal d’infarts cardíacs [5]. El 
coneixement d’aquests estudis ha provocat la reflexió de la ingesta d’àcids grassos tipus trans, 
com a potencialment perillosa per a la salut. 
 El Codex Alimentarius de l’organització de les nacions unides per l’agricultura i 
l’alimentació (Food and agriculture organization of the United Nations, FAO) està debatent la 
inclusió explícita del contingut de trans C18:1 a les etiquetes dels aliments. Actualment, 
Dinamarca és l’únic país del món en el que el Ministeri de Salut ha limitat per llei (Maig 2003) 
el contingut de trans present als productes ingerits pels humans (ha de ser inferior al 2% pes, 
en pes). Als Estats Units d’Amèrica (EUA) es començarà a etiquetar el contingut de trans i de 
compostos saturats a partir d’aquest any, però a causa de la dificultat de controlar el 
contingut d’isòmer trans, encara no està clar si s’especificaran junts o per separat. D’altra 
banda, la Unió Europea es declina a favor d’incloure aquest contingut a les etiquetes, tot i que 
encara no s’ha dut a terme cap acció legal. Els fets exposats preveuen un canvi a la legislació 
de la Unió Europea i dels EUA respecte a grasses vegetals d’alimentació en els pròxims anys, 
i les empreses d’olis i margarines espanyoles i multinacionals, no donen indicis de com es 
resoldrà el problema a la pràctica. La problemàtica sobre la presència d’aquest compost 
determinat és tractada amb més detall a l’Annex A, Procés convencional: problemàtica de la 
formació dels àcids grassos trans. 
 
 En l’actualitat, existeix un gran ús dels fluids supercrítics a la producció de productes 
naturals tant en el camp biotecnològic com en el medi ambiental i dins la indústria de la 
química fina [6-8]. El seu èxit potencial a la síntesi orgànica està associada al seu poder de 
solvatació sota diverses condicions de reacció actuant com a solvents que milloren la 
transferència de massa [9]. A l’enginyeria de les reaccions químiques, els fluids supercrítics 
estan considerats com a solvents nets dins dels processos químics de desenvolupament 
sostenible [10], particularment a les polimeritzacions industrials [11-12], en la regeneració de 
catalitzadors [13] i els processos de separació i síntesi química [14]. En aquests processos, el 
fluid supercrític usat a la reacció ha estat recuperat de manera econòmica i eficient per ser 
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incorporat novament al procés amb un impacte ambiental mínim i sense la presència de 
contaminació residual al producte final. 
 
 Härrod i col·laboradors [15-21], King i altres [4] així com científics de Degussa [22-26] 
han descobert durant l’última dècada, processos de hidrogenació d’olis i grasses en continu 
(sobre pal·ladi, Pd, suportat) utilitzant propà o CO2 supercrítics com a solvents de reacció, que 
augmenten la velocitat de reacció  (més en el cas del propà que en el del CO2) i redueixen el 
contingut d’àcids grassos tipus trans a només 2-3% en pes al producte final. 
 
 El grup d’investigació del Laboratori II del Departament d’Enginyeria Química de 
l’ETSEIB de Barcelona, està treballant en la tecnologia de fluids supercrítics des de 1990 i en la 
hidrogenació de grasses amb solvents supercrítics des de 1998. En concret en els projectes 
d’hidrogenació (CICYT QUI98-0482-CO2-01 Pla Nacional I+D i Ministeri d’Indústria, Comerç 
i Turisme AGL 200305861) es va utilitzar com a matèria primera oli de gira-sol per a fer les 
proves en un reactor sense gradients tipus Robinson-Mahoney utilitzant propà i dimetiléter 
(DME) supercrític com a solvents de reacció. Van usar Pd suportat (carbó activat) i Pd deposat 
superficialment (en closca d’ou) sobre cilindres d’Al2O3. 
 
 Al Laboratori II del departament, s’ha avançat i encara es treballa en les direccions 
d’investigació següents: 1) Recopilació i estudi de dades cinètiques per a diverses 
hidrogenacions catalítiques que empren fluids supercrítics com a solvents [27-28]. 2) Selecció 
de solvents SC i establiment de l’equilibri de fases a les pressions i temperatures de treball 
que asseguren una única fase (és a dir, sense condensació) [29]. 3) Desenvolupament de la 
metodologia analítica adequada per a valoració de grasses i productes de reacció. 4) Es va 
realitzar el muntatge i preparació de la instal·lació experimental a nivell de laboratori d’un 
reactor continu a alta pressió i separació dels olis hidrogenats. El procés operava amb propà o 
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DME com a fluid supercrític a 453-483 K i 22 MPa, a una velocitat espacial aproximadament 
de 400-1000 h-1. La reducció de l’índex de iode era de 130 a 80 [30-32]. 5) Disseny 
d’experiments mitjançant superfícies de resposta, per acotar la combinació de variables que 
condueixen a un mínim de trans (concentracions menors de 3% pes) i determinació de la 
cinètica d’hidrogenació sobre catalitzadors de Pd [33]. 6) S’ha plantejat també, un model 
combinat de reacció-difusió per a la hidrogenació. Això ha permès estimar la difusió intra-
partícula dels triglicèrids i de l’H2 dins del catalitzador. S’ha verificat el mecanisme de difusió 
i el seu efecte sobre la formació de l’isòmer trans [34], fet que va donar lloc a la sol·licitud 
d’una patent de procés [35]. 7) D’altra banda, es va dissenyar un procés continu per a una 
producció de 1000 ton/any per a avaluar la inversió, els serveis i les condicions d’operació, 
així com possibles incidències  dels costos i sobre la sostenibilitat del procés supercrític 
respecte al procés convencional [36].  
 També s’està realitzant l’etapa final del projecte CICYT sobre dos aspectes més: 8) 
inclusió d’un estudi de fluido-dinàmica computacional de reactors de llit fix per determinar 
els coeficients de transferència de massa i calor dins del reactor i simulació de la formació 
d’isòmer trans i esteàric [37-39] i 9) la comprovació de la textura dels productes hidrogenats 
mitjançant DSC [40]. Actualment el ministeri ha concedit al grup d’investigació, el projecte 
AGL 2006-051 56 per a finançar la investigació de la hidrogenació d’olis vegetals sobre CO2 
modificat, dins del qual es troba emmarcat el present projecte final de carrera. 
 Tots els avenços obtinguts fins al moment, demostren el gran potencial que exhibeix 
la reacció d’hidrogenació d’olis vegetals en propà o DME supercrític com a procés alternatiu 
per a l’obtenció de matèries primeres “saludables” per a la indústria alimentaria, tot i el fet 
que l’ús d’aquests tipus de solvents altament inflamables en presència de l’hidrogen, sota 
condicions d’elevada pressió, comporta un augment de la perillositat del procés [36]. 
   
 El CO2  és el fluid supercrític més emprat en processos químics perquè no és tòxic, no 
és inflamable, és relativament econòmic i inert [14]. Ha estat utilitzat àmpliament per 
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hidrogenació d’una amplia varietat de substrats [41-43] on el sistema reaccionant opera en 
condicions bifàsiques degut a què des d’un punt de vista industrial, la pressió necessària per 
a formar una sola fase dins del reactor és molt elevada (sobre de 30 MPa [29]), fet que 
incrementa els costos del procés. En el cas de la hidrogenació de grasses i olis, no resulta molt 
usat degut a que presenta una baixa solubilitat amb compostos pesats (com els triglicèrids). 
Sota semblants condicions d’operació, el procés amb CO2 supercrític com a solvent deriva en 
un sistema de reacció bifàsic encara a molt elevades pressions [44], fet que comporta obtenir 
baixes velocitats de reacció, mentre que el propà o el DME presenten completa solubilitat 
amb els triglicèrids a aquestes condicions [45], permeten així operar en una sola fase (gas) 
dins del reactor sota condicions d’operació moderades tot i que el seu ús està sotmès a valors 
elevats d’inflamabilitat del sistema. 
 Depenent doncs, de la naturalesa dels compostos presents al sistema, es necessària 
l’addició d’un co-solvent al CO2 per així augmentar la solubilitat del solut en el medi de 
reacció. La seva presència al fluid supercrític modifica les propietats físiques (punt crític) de la 
mescla reaccionant. 
 
Mitjà de reacció: 






CO2 + 12 %pes d’etanol 8,3 
CO2 + 20 %pes d’etanol




Taula 1.1: Solubilitat de triglicèrids en diferents solvents [46]. 
 Com pot observar-se a la Taula 1.1, l’addició d’un co-solvent (per exemple etanol) al 
CO2, fa augmentar extraordinàriament la solubilitat dels triglicèrids permetent així, operar 
sota condicions de pressió moderades. 
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1.2. Objectiu del projecte 
 Resumint l’apartat anterior podem dir doncs que, com el procés convencional 
d’hidrogenació d’olis vegetals presenta baixes velocitats de reacció així com una elevada 
formació d’àcids grassos tipus trans (els quals són considerats perjudicials per a la salut) 
degut a la deficiència d’hidrogen a la superfície del catalitzador, la utilització dels fluids 
supercrítics com a solvents a la hidrogenació de grasses, minimitza la producció de  trans i 
augmenta la velocitat de reacció degut a un augment de la concentració d’hidrogen a la 
superfície del catalitzador. 
 Els solvents supercrítics generalment utilitzats per a la hidrogenació d’olis són el 
propà i el DME degut a l’elevada solubilitat que presenten amb els triglicèrids, permetent 
poder operar a condicions de temperatura i pressions moderades. Però com s’ha dit, aquests 
solvents presenten l’inconvenient de ser altament inflamables, fet que potencia el rics del 
procés. 
 D’acord doncs als fets exposats, es pretén utilitzar un altre fluid supercrític com a 
solvent de la reacció el qual permeti disminuir o eliminar el risc de la inflamabilitat inherent 
al procés supercrític citat anteriorment. Per aconseguir-ho es proposa utilitzar el CO2 
modificat, ja que se li addicionarà diferents co-solvents aprovats per a l’ús alimentari per a 
trobar l’òptim per a: 
• augmentar la solubilitat dels triglicèrids en el CO2 amb la conseqüent millora de la 
velocitat de reacció.  
• com a conseqüència del primer punt, poder d’aquesta manera, operar sota condicions 
de pressió i temperatura moderades fet que disminuirà el risc del procés 
• seguir obtenint productes més “saludables” (amb baix contingut en isòmer trans i 
saturat) com amb el propà i el DME. 
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 Està vist doncs, que diversos investigadors ja han descobert durant l’última dècada, la 
millora dels processos d’hidrogenació en continu utilitzant propà o CO2, que augmenten la 
velocitat de reacció i redueixen el contingut final d’àcids grassos tipus trans a només 2-3% en 
pes. A més a més, al Laboratori II del Departament d’Enginyeria Química de l’ETSEIB de 
Barcelona, s’hi ha realitzat estudis d’hidrogenació parcial en continu d’olis vegetals amb 
propà i DME amb diferents catalitzadors de Pd, en els que s’ha determinat l’equilibri de fases, 
la cinètica, la selectivitat i la difusivitat intra-partícula de la reacció.  
 Com a conseqüència, l’objectiu que es proposa en aquest projecte és l’estudi teòric de 
l’efecte de diversos co-solvents aprovats per a l’ús alimentari sobre CO2 supercrític com a 
solvent de reacció per a la posterior hidrogenació en continu en una sola fase d’oli de gira-sol, 
utilitzant Pd deposat superficialment com a catalitzador, amb la finalitat de reduir les 
condicions d’operació i minimitzar el risc del procés, que comporta el fet de treballar amb 
solvents inflamables a elevades pressions i temperatures. 
 
1.3. Abast del projecte 
 L’abast d’aquest projecte és l’estudi del co-solvent òptim per a la millora del procés 
d’hidrogenació dʹoli de gira-sol amb solvent supercrític (CO2) amb un estudi previ de la 
bibliografia ja existent, estimacions teòriques, seguit d’un estudi de seguretat del procés, així 
com es dóna la metodologia per a la validació empírica del/s millor/s co-solvent/s escollit/s, 
una avaluació de l’impacte ambiental que la implantació del projecte podria provocar, i 
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2. L’oli de gira-sol i el seu procés d’hidrogenació 
2.1. Introducció 
 Amb 25 milions de tones a l’any [47] la producció d’oli hidrogenat, té un lloc estable 
en el mercat de l’alimentació. La producció de margarines i greix a partir de l’oli de gira-sol és 
important dins la indústria alimentària perquè tant un com l’altre són productes necessaris 
per l’elaboració de gelats, cremes de pastisseria, patates fregides, etc. 
 Els olis vegetals com el de gira-sol, olis de palma, l’oli de coco, el greix, els olis de peix, 
de soja i el de blat de moro, són els ingredients principals utilitzats en l’elaboració de 
margarines i altres greixos. I és que, a la indústria s’utilitzen més els olis vegetals que els 
animals o de peix, principalment per dues raons:  
 
1) Facilitat de maneig durant l’elaboració. 
2) Degut a un canvi en els hàbits alimentaris en les persones. 
 
 Tot i que el procés tecnològic d’hidrogenació d’olis és antic, segueix sent un tema 
important d’investigació, no només pel catalitzador, sinó també per les condicions de reacció. 
A més a més com ja s’ha comentat, el mercat exigeix els olis hidrogenats amb poc contingut 
dels components trans i saturats, fet que ha obligat a desenvolupar treballs d’investigació 
sobre sistemes catalítics més selectius per a baixar la quantitat d’aquest tipus d’isòmers.  
 En aquest projecte s’ha realitzat un estudi teòric de l’efecte de diversos co-solvents 
aprovats per a l’ús alimentari per al CO2 supercrític, amb la finalitat de disposar d’un procés 
d’hidrogenació tècnicament viable (a condicions moderades de P i T que a la vegada 
assegurin la presència d’una mescla reactiva monofàsica), segur (en comparació amb el 
procés amb propà o DME com a solvents) i econòmic (respecte al procés amb CO2 pur, 
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donades les elevades pressions que comporta treballar amb aquest compost pur com a 
solvent). 
2.2. El procés convencional d’hidrogenació de l’oli de gira-sol 
2.2.1. Característiques cinètiques de la hidrogenació 
 En el sistema format per l’oli de gira-sol, hidrogen i catalizador, la reacció es produeix 
a la interfase entre la fase líquida i la superfície del catalitzador, i la resistencia que la fase 
líquida presenta al transport de l’hidrogen és el paràmetre més important, ja que limita la 
velocitat de la reacció del procés.  
 Durant el procés d’hidrogenació, en el qual lʹhidrogen s’addiciona al doble enllaç, 
intervé també la migració i la isomerització geomètrica dels dobles enllaços. A la Figura 2.1 es 
presenta l’esquema d’hidrogenació de l’oli de gira-sol tenint en compte les isomeritzacions: 
 
Figura 2.1: Esquema de la hidrogenació de l’oli de gira-sol: cas en el que es consideren les isomeritzacions [47]. 
 
 Primerament recordarem que l’àcid linolènic té una cadena formada per divuit 
carbonis i tres dobles enllaços, l’àcid linoleic té també divuit carbonis però té dos dobles 
enllaços. Finalment l’àcid oleic és lʹisòmer cis del compost monoinsaturat, mentre que lʹelàidic 
és lʹisòmer trans. Lʹesteàric és el compost saturat de divuit carbonis. La Taula 2.1,  caracteritza 
els compostos citats: 
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Àcids Nom comú Estructura Abreviació Tfusió (K) 
Palmític (P) CH3-(CH2)14-COOH (C16:0) 336 
Saturats 
Esteàric (S) CH3-(CH2)16-COOH (C18:0) 343 
Oleic (O)/ 
Elàidic (El) CH3-(CH2)7-CH=CH-(CH2)7-COOH (C18:1) 286/318 
Linoleic (L) CH3-(CH2)4-CH=CH-CH2-CH=CH-(CH2)7-COOH (C18:2) 268 
No 
Saturats 
Linolènic (Ln) CH3-CH2-CH=CH-CH2-CH=CH-CH2-CH=CH-(CH2)7-COOH (C18:3) 262 
Taula 2.1: Caracterització del àcids grassos.  
 Lʹesquema simplificat de la reacció quan no tenim en compte els isòmers de posició o 
geomètrics és el següent: 
 
Figura 2.2: Esquema de la hidrogenació de l’oli de gira-sol sense considerar-hi les isomeritzacions. 
 
 Els valors de kLn i de kL són semblants en comparació amb els de kO. Això indica que 
els dobles enllaços conjugats es creen per migració dels dobles enllaços en els compostos 
poliinsaturats durant la hidrogenació. Els diens i especialment els triens tenen una reactivitat 
major que els compostos monoinsaturats. Aquest mecanisme de saturació produeix els 
isòmers de posició o geomètrics de l’àcid linoleic a partir de lʹàcid cis-linolènic. Les molècules 
d’àcid oleic són més o menys excloses de la competició a causa de fenòmens d’adsorció al 
principi del procés d’hidrogenació. La raó d’aquest fet és que tenen una menor afinitat amb el 
catalitzador. Els diens s’hidrogenen ràpidament i seguidament es dóna una disminució 
d’àcids cis [48]. 
 Segons estudis realitzats per Naglic i altres [48] sobre la hidrogenació, la presència 
d’àcid linolènic fa que la migració dels dobles enllaços es doni més tard, alhora que s’accelera 
la reacció d’hidrogenació. Aquest comportament és degut a què lʹàcid linoleic conté dos 
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dobles enllaços que poden donar lloc a la formació de diens conjugats. Aquests poden ser 
fàcilment hidrogenats, fins i tot en condicions en les quals la quantitat dʹhidrogen a la 
superfície del catalitzador és el paràmetre limitant del procés dʹhidrogenació sencer. En 
aquestes condicions tots els altres àcids grassos es troben molt hidrogenats, fet que causa la 
migració dels dobles enllaços. 
 Si a continuació, definim la selectivitat S com la preferència dʹhidrogenar els 
poliinsaturats respecte els monoinsaturats, segons la Figura 2.2 es té: 





      (2.1) 





     (2.2) 
  
 Amb l’objectiu de definir la formació dʹisòmers trans durant la hidrogenació sʹutilitza 
el paràmetre dʹisomerització. Aquest, defineix la quantitat dʹisòmers trans produïts respecte 
al canvi de l’index de iode durant la reacció. La isomerització es defineix també mitjançant 
altres índexs com l’índex dʹisomerització, que uneix la velocitat dʹisomerització dʹun compost 
insaturat a la velocitat dʹhidrogenació. A la Taula 2.2 podem veure les composicions de l’oli 
de gira-sol no tratat així com la d’un oli parcialment tractat utilitzant el procés convencional, i 
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Taula 2.2: Composició en àcid gras de lʹoli de gira-sol no tractat i parcialment hidrogenat: 
valors experimentals (kLn, kL, kO en min-1) [48]. 
 
2.2.2. El reactor 
 El reactor en el procés convencional ha de tenir un sistema de refredament per a 
controlar la temperatura, ja que la reacció és altament exotèrmica. Industrialment la 
hidrogenació es realitza en reactors discontinus (Batch). El reactor ha de tenir les 
característiques tals que es compleixin els requisits següents: 
• Lʹoli ha dʹarribar fins a la temperatura de reacció el més aviat possible.  
• La distribució del catalitzador a lʹoli ha de ser el més homogènia possible.  
• Lʹhidrogen ha de dissoldreʹs i dispersar-se en la suspensió oli-catalitzador.  
• Ha de ser hermètic per raons de seguretat. 
• Ha de ser el màxim segur possible.  
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 La composició de diferents àcids grassos de lʹoli de gira-sol en funció del temps en un 
altre tipus de reactor, en un agitat continu (CSTR) de laboratori a condicions de temperatura i 
pressió constants es pot veure a la Figura 2.3: 
 
Figura 2.3: Evolució de la composició dʹoli de gira-sol amb                                                                          
el temps durant una hidrogenació en un CSTR [49]. 
 
2.2.3. El catalitzador  
 La paraula catàlisi designa l’acceleració dʹuna reacció afegint en el medi de reacció 
petites quantitats dʹun cos recuperable al final de la reacció: el catalitzador. Aquest afecta la 
transformació que catalitza sense que ell quedi afectat. Parlem de catàlisis homogènia quan el 
catalitzador es troba dissolt en solució, i parlem de catàlisis heterogènia quan es troba en estat 
sòlid en una fase diferent. 
 Tots els catalitzadors actuen baixant lʹenergia dʹactivació sense modificar la dels 
reactius i productes. Lʹestat de transició dʹenergia elevada, només pot recaure a un estat 
energètic més baix, el dels reactius o el dels productes. La catàlisi té una gran importància 
econòmica i és imprescindible a la indústria química, on sʹutilitza sobretot la catàlisi 
heterogènia. Actualment la hidrogenació de greixos i olis a la indústria de lʹalimentació es 
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realitza quasi exclusivament amb catalitzadors de níquel, de baix cost i d’una activitat 
acceptable. Lʹinconvenient que té és l’alta toxicitat que presenta i l’augment dels costos del 
procés per l’operació de filtrat necessari per a recuperar el catalitzador, i és per això que 
sʹestudien catalitzadors dʹaltres metalls per a la hidrogenació dʹolis pel consum alimentari.  
 Per altra banda com ja s’ha anat comentant, les quotes sanitàries imposen una 
disminució del nivell dʹisòmers trans en els olis i greixos. A la Taula 2.3 es presenta lʹefecte de 
les condicions del procés sobre la hidrogenació de lʹoli de gira-sol utilitzant níquel (Ni) com a 
catalitzador, en fució del percentatge de Ni, de la temperatura, i de la velocitat d’agitació: 
 
Condicions d’operació 
453 K 423 K 
750 rpm 1500 rpm  
0,51 MPa 0,30 MPa 
% Ni % Àcid esteàric 
0,025 10,5 8,2 9,8 12,7 16,9 
0,05 8,1 6,9 8,1 10,4 15,0 
0,1 6,4 5,6 7,1 9,8 12,0 
% Àcid trans 
0,025 34 38 35 28 16 
0,05 38 41 38 31 16 
0,1 41 43 39 34 22 
Taula 2.3: Efecte de les condicions del procés sobre la hidrogenació de lʹoli de gira-sol [49]. 
 
 La suma de l’hidrogen sobre el grup olefínic dels triglicèrids insaturats pot ser 
realitzat amb catalitzadors homogenis o heterogenis. Les reaccions homogènies són 
realitzables utilitzant complexes de metalls de transició solubles. 
 La hidrogenació catalítica heterogènia necessita metalls actius de classe II i III: Ni, Pd, 
Pt, Cu, Ag, Au/Rh, Ir, Ru i Os. Aquests metalls generalment es dispersen sobre suports del 
tipus Kieselghur, sílica-alúmina o carboni. Aquest suport actua com a filtre, millorant la 
superfície específica. Així es poden afegir diversos promotors en la formulació del 
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catalitzador, com Al2O3, TiO2, ZrO2, MgO, etc. [50]. A causa de les seves altes activitats, 
aquests metalls se sumen en menor proporció. Un cop hidrogenat l’oli es filtra per a eliminar 
totalment el catalitzador, sobretot en el cas del níquel a causa de la seva alta toxicitat. 
Catalitzadors per exemple de metalls preciosos, s’han de recuperar perquè tenen un cost 
elevat. Un mateix catalitzador pot ser utilitzat diversos cops, tot i que s’ha de tenir en compte 
que l’activitat i la selectivitat d’aquests varien a causa de l’enverinament progressiu. El 
potencial d’aquests catalitzadors fa que siguin més atractius. 
 Des del punt de vista de la selectivitat i de la disminució de la producció d’isòmers 
trans, el platí i el pal·ladi són catalitzadors de major qualitat en comparació amb el níquel 
(Taula 2.4). Aquests catalitzadors reaccionen a temperatures més dèbils (323-362K) en 
comparació amb les de níquel (423-493K), oferint així un estalvi d’energia important. 
 
Catalitzador Índex de iode % trans 
Ni 94 35 
Pd 90 6,5 
Taula 2.4: Comparació del percentatge d’isòmers trans amb un catalitzador de níquel i pal·ladi [51]. 
 Un estudi de Zajcew [50] sobre diversos catalitzadors suportats, ha permès definir les 
comparacions següents des del punt de vista de:  
• L’activitat: Pd > Rh > Pt < Ir > Ru  
• La migració dels dobles enllaços: Pd > Rh > Ru > Ir > Pt  
• La isomerització cis-trans: Pd > Rh > Ru > Ir><Pt 
• La selectivitat: Pd > Rh > Pt > Ru >> Ir  
On Pd: paladi; Rh: rodi; Pt: platí; Ir: iridi; Ru: ruteni. 
A la Figura 2.4 es compara l’efecte del níquel i del pal·ladi en el nivell de formació 
d’isòmer trans en el cas de la hidrogenació parcial de l’oli de soja: 
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Figura 2.4: Hidrogenació parcial d’oli de soja: comparació entre catalitzadors de pal·ladi i níquel [51].  
 
 Els progressos en la hidrogenació dels olis depenen entre d’altres, de les propietats 
d’adsorció del catalitzador. Els inhibidors de la reacció poden ser adsorbits a la superfície del 
catalitzador. Els compostos no desitjats actuals són compostos que contenen elements del 
grup V, VI i VII de la taula periòdica, el sofre i el fòsfor són els més freqüents. El sofre 
impedeix al níquel adsorbir-se i dissociar lʹhidrogen, disminuint així la seva activitat i 
provocant les reaccions d’isomerització. Altres impureses com els compostos halogenats, els 
àcids grassos lliures, els òxids d’àcids grassos, els sabons i lʹaigua redueixen també l’activitat 
dels catalitzadors.  
 La disminució de la producció d’isòmers trans durant la hidrogenació dels olis es va 
convertir aquests últims anys en una veritable aposta industrial. Per a qualsevol catalitzador 
existeix sempre un estat de transició, on el doble enllaç serveix al mateix temps per a migració 
i per a la estereomutació. La raó fonamental per aquestes bi-reaccions és la inestabilitat 
termodinàmica de sistemes insaturats naturals. La relació entre la selectivitat i la 
isomerització va ser confirmada per modelització matemàtica, mostrant així que la 
isomerització és una conseqüència de la selectivitat. La selectivitat i la isomerització del 
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procés a baixa pressió (entre 0,1-0,7 MPa) depenen de les condicions experimentals com es 
resumeix a la Taula 2.5: 
 





Efecte sobre la 
isomerització 
Temperatura  ++++ ++++ ++++ 
Pressió +++ --- --- 
Agitació ++++ ---- ---- 
Concentració de catalitzador ++ + - 
Taula 2.5: Efectes dels paràmetres del procés convencional sobre la hidrogenació [50]. 
 
 L’ús del platí com a catalitzador minimitza la formació d’àcids insaturats trans, 
problema ja comentat d’actualitat des dʹun punt de vista sanitari. A més a més, els 
catalitzadors del grup del platí eliminen els problemes d’oxidació trobats amb els de níquel. 
El pal·ladi és un catalitzador d’hidrogenació extremadament actiu i conegut per ser més actiu 
que el níquel en el cas de la hidrogenació d’oli vegetal. Tot i així, té una major sensibilitat als 
verins i una recuperació difícil. La indústria segueix buscant catalitzadors amb els que es 
pugui treballar en condicions d’operació més suaus i produeixin menys isòmers trans. Sembla 
que els catalitzadors de pal·ladi siguin millors en aquest sentit. 
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2.3. L’estat supercrític en el procés d’hidrogenació 
2.3.1. La hidrogenació en solvent supercrític (SCF) 
 Primer de tot recordem la definició de fluid supercrític i les propietats físico-
químiques d’aquest fluid. 
 
Figura 2.5: Definició de l’estat supercrític d’un component pur. PC: punt crític, PT: punt triple,                                 
TC: temperatura crítica, PC: pressió crítica. 
 Com mostra la Figura 2.5, les substàncies pures poden trobar-se en estat sòlid, en estat 
líquid i en estat gasós. En el diagrama temperatura-pressió les regions que corresponen a 
aquestes tres fases estan separades per les corbes de canvi d’estat, concurrents en el punt 
triple. La corba de vaporització (líquid-gas) presenta un punt anomenat punt crític, que 
correspon a un parell temperatura-pressió (TC, PC). La majoria dels compostos orgànics 
simples arriben a condicions de pressió i temperatura moderades a aquest punt. Sobre aquest 
punt crític (P>Pc i T>Tc) existeix un únic estat homogeni i es diu que el fluid és supercrític. Els 
fluids supercrítics així com també els líquids subcrítics (P>Pc però T<Tc), s’utilitzen 
generalment en un domini de pressió de 0,9 fins 1,2·TC, on tenen una densitat propera a la 
dels líquids i una viscositat lleugerament superior a la dels gasos. A més a més és molt fàcil 
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modificar de manera important la seva densitat i correlativament el seu poder solvent, 
variant la seva pressió i/o temperatura. La viscositat i la difusivitat són també força sensibles 
davant canvis de P i T. Ambdues propietats són en general, com a mínim un ordre de 
magnitud menor i major respectivament, en comparació amb els líquids. 
 
Propietat Gas SFC Líquid 
Densitat (kg/m3) 100 102 103 
Viscositat (Pa·s) 10-5 10-4 10-3 
Difusivitat (m2/s) 10-5 10-7 10-9-10-12 
Taula 2.6: Comparació de propietats físiques entre gasos, líquids i fluids supercrítics, SCF. 
 A la Taula 2.6 es comparen les propietats segons l’estat físic d’un fluid. Com pot 
observar-se la densitat del SCF és aproximadament dos ordres de magnitud major que la dels 
gasos, però és també una mica menor de la meitat que la dels líquids. 
 Aquestes propietats fan dels fluids supercrítics uns solvents amb una geometria 
variable: són solvents excel·lents en condicions supercrítiques i molt dolents quan es troben 
com a gas comprimit [52]. Una altra característica important d’aquests fluids és que es 
reciclen fàcilment i permeten la separació de compostos dissolts amb una expansió o 
depressurització gradual. Així s’evita l’ús de productes cars o consumidors d’energia per 
assecar. A més s’eviten els residus de solvent en els productes, tema important a la indústria 
alimentaria [53-54].  
 Els beneficis dʹun procés d’hidrogenació en medi supercrític són evidents tant des del 
punt de vista ecològic com econòmic. Podem dir doncs, que els fluids supercrítics fan que el 
procés d’hidrogenació sigui fiable, ràpid i fàcilment controlable en el domini de la química 
orgànica. A més a més, una unitat pilot de petita escala és suficient per a produir compostos 
en quantitats apropiades per a la producció industrial de productes farmacèutics i en el sector 
de la química fina [55]. 
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 La miscibilitat completa dels fluids supercrítics amb altres gasos és una altra de les 
característiques importants d’aquest tipus de medi de reacció i especialment en el cas de les 
reaccions d’hidrogenació. Lʹhidrogen té una solubilitat limitada en molts líquids. Així doncs, 
les velocitats d’hidrogenació molts cops es controlen per la transferència de massa de 
lʹhidrogen al líquid. Els lípids són solubles en els solvents orgànics que són molt polars (éter, 
cloroform, benzè, etc.), com també ho són en els fluids supercrítics, però no ho són en 
solvents aquosos. Aquesta solubilitat amb els fluids supercrítics varia de forma considerable 
segons la polaritat de les molècules implicades i del tipus de fluid supercrític utilitzat. 
  En el procés d’hidrogenació parcial clàssic la majoria dels dobles enllaços cis es 
transformen en trans. S’observa una mitja del 30 fins al 50% en pes de trans durant la 
hidrogenació parcial de l’oli. A causa de la polèmica sobre els efectes dels àcids grassos trans 
sobre la salut l’ús de la hidrogenació parcial ha anat disminuint. 
 Actualment hi ha dos processos per arribar al punt de fusió desitjat dels productes 
hidrogenats usats per a la producció de margarines amb un contingut d’àcids grassos trans 
per sota del 5% en pes (que correspon a un nivell normal per a la mantega). El primer 
consisteix en la hidrogenació total dʹun oli líquid i una posterior transesterificació d’aquest 
oli. El segon es basa en utilitzar olis com el de palma. Encara que aquestes dues maneres són 
més cares que el procés tradicional d’hidrogenació parcial, el seu ús no para de créixer perquè 
resolen el problema de la producció d’àcids grassos trans. El nou mètode d’utilitzar la 
tecnologia supercrítica, fa disminuir el nivell de trans en un procés d’hidrogenació total, en 
comparació amb els processos anteriorment citats. 
 En el cas de la hidrogenació dels lípids la velocitat de la reacció ve limitada per la 
concentració de lʹhidrogen a la superfície del catalitzador. Aquesta concentració depèn 
directament de la resistència al transport del gas, que es dóna entre la fase gas i la fase 
líquida, dins la fase líquida, i entre la fase líquida i el catalitzador. A la Figura 2.6 es pot veure 
el perfil general de la concentració dʹhidrogen per a un procés clàssic d’hidrogenació: 
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Figura 2.6: Perfil de concentració d’hidrogen durant un procés clàssic d’hidrogenació. δgl: interfície gas líquid. 
δlc: interfície líquid-catalitzador. Cgl: concentració d’equilibri d’hidrogen en l’oli [56]. 
 La concentració d’hidrogen Cgl, està controlada per la solubilitat de lʹhidrogen a la 
fase líquida. Aquesta solubilitat és molt petita i poc sensible a la concentració d’hidrogen i a la 
temperatura. Afegint solvents al líquid es pot augmentar de manera considerable aquesta 
solubilitat. La variació de concentració entre δgl i δlc depèn del transport d’hidrogen a través 
del líquid. Es pot eliminar aquesta variació amb una agitació perfecta. El canvi de 
concentració a δlc  també depèn de la difusió des de la capa límit fins la superfície i dins dels 
porus del catalitzador.  
 Es poden suprimir les resistències al transport utilitzant la tecnologia supercrítica. Si 
es suma un solvent com propà, DME o CO2 al sistema és possible portar la mescla de reacció 
a un estat supercrític o quasi crític. En aquestes condicions el solvent dissol al mateix temps el 
lípid i lʹhidrogen, formant-se una fase homogènia en la qual les resistències de transport 
s’eliminen. D’aquesta manera s’augmenta la quantitat d’H2 present a la superficie del 
catalitzador. 
 
 Vegem a continuació el perfil de concentracions en el procés supercrític (Figura 2.7): 
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 Figura 2.7: Perfil de concentració d’hidrogen durant un procés d’hidrogenació supercrític.                     
δfc: interfície fluid-catalitzador [56]. 
 
2.3.2. Avantatges de la hidrogenació en solvent supercrític  
 La hidrogenació dʹolis constitueix una modificació química important. Durant la 
reacció es formen isòmers trans i encara que no es coneguin molt bé les conseqüències de la 
seva ingestió, sembla recomanable evitar al màxim la seva producció i posterior consum. Així 
doncs, les aportacions dʹuna tecnologia supercrítica en el cas de la hidrogenació dʹolis s’han 
anat comentant fins ara, i les resumim a continuació: 
 
• Augment de la solubilitat dels lípids en hidrogen. 
• Millora del transport de l’hidrogen al catalitzador i de la velocitat de la reacció. Com a 
conseqüència d’aquest fet, amb el mateix rendiment que un procés clàssic, es necessita 
un reactor més petit, donant lloc a una millora econòmica del procés. 
• Procés d’hidrogenació més senzill de controlar. 
• Producció menor dʹàcids grassos trans en comparació amb el procés dʹhidrogenació 
clàssic.  
• Reciclatge fàcil del solvent: millora econòmica. 
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• Millora de la separació del solvent amb els productes, evitant la possible 
contaminació del producte final: producte lliure de residus. 
 Tacke i col·laboradors seus (1996-1997) van divulgar la hidrogenació parcial i total de 
grasses i olis, d’àcids grassos i ésters d’àcids grassos, usant CO2 i propà o mescles d’ambdós 
en estat supercrític o quasi supercrític, a temperatures d’entre 333 i 393K i a una pressió total 
de fins a 10 MPa. Les reaccions les va dur a terme en un reactor continu de llit fix amb pal·ladi 
(Pd) sobre Deloxan com a catalitzador. Els autors van observar millores en la producció, en 
comparació amb les hidrogenacions en altres tipus de reactors (com per exemple el 
convencional llit fluiditzat i perfectament agitat o de mescla completa) així com també una 
major vida del catalitzador i una major selectivitat. 
 
 També s’han realitzat dos treballs importants referents a aquest tema a la Universitat 
de Chalmers a Suècia en el laboratori del professor M. Härrod. El primer es centra en la 
hidrogenació catalítica heterogènia dʹesters metílics dʹàcids grassos en alcohols grassos. Amb 
l’objectiu d’augmentar la concentració d’hidrogen a la superfície del catalitzador es suma a la 
mescla de reacció propà supercrític. Així s’obté una conversió completa del substrat líquid en 
pocs segons, essent increíblement major la velocitat de reacció que en un sistema multifàsic 
[57-58].  
 El segon estudi considera una mescla supercrítica o quasi supercrítica d’hidrogen, 
d’oli vegetal i de propà a 343-473K. S’utilitza un reactor de llit fix amb un catalitzador de 
níquel o pal·ladi sobre carboni. En aquest cas la velocitat dʹhidrogenació és unes 1000 vegades 
superior i llavors es pot dividir per 10 la mida del reactor i de l’equip en comparació amb el 
dels reactors autoclaus tradicionals, reduint-se el cost en un 25% com a mínim. Amb aquest 
procés es veu augmentada la velocitat de reacció perquè tot lʹhidrogen és utilitzat i els porus 
del catalitzador no s’omplen de líquid. A més a més, aquest procés permet reduir el contingut 
dʹàcids grassos trans per sota del 5% en pes [59-60]. Aproximadament prop del 20% dels 90 
milions de tones d’oli vegetal totals produïts cada any, eren hidrogenats. [61] 
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 Thomas Swan, Chematur, Degussa (pel catalitzador) i l’equip d’investigació de M. 
Poliakoff (Universitat de Nottingham, U.K.) van desenvolupar una planta dʹhidrogenació 
produint 1000 kg/h i utilitzant CO2 supercrític com a solvent. L’objectiu era substituir els 
solvents orgànics volàtils utilitzats en el procés clàssic dʹhidrogenació per fluids supercrítics. 
És un procés més net des del punt de vista ecològic. Amb aquesta tècnica s’obtenen 
rendiments i selectivitats més grans que els obtinguts amb el procés clàssic. A més a més el 
CO2 supercrític no és tòxic, no és inflamable i és econòmic. També hi ha treballs de Poliakoff 
que tracten de la hidrogenació en continu de ciclohexè-1 en ciclohexè-2 en CO2 o propà 
supercrític sobre catalitzadors de metalls nobles amb suport de polisiloxà.  
 També s’ha vist que es poden hidrogenar epòxids, oximes, nitrils, alcohols, cetones i 
aldehids aromàtics i alifàtics amb aquesta tècnica. Es poden hidrogenar compostos en 
continu, produint grans quantitats per un petit volum de reactor [55]. 
 
2.3.3. Propà i dimetiléter com a solvents supercrítics 
 El grup d’investigació del Laboratori II del Departament d’Enginyeria Química de 
l’ETSEIB de Barcelona, ha estat i està treballant en la tecnologia de fluids supercrítics des de 
1990 i en la hidrogenació de grasses amb solvents supercrítics com el propà i el dimetiléter 
(DME). Van utilitzar pal·ladi (Pd) suportat (carbó activat), i Pd deposat superficialment (en 
closca d’ou) sobre cilindres de Al2O3. La predicció de l’equilibri binari líquid-vapor per a l’oli 
amb els diversos solvents supercrítics proposats (incloent el solvent CO2) va ser modelat a 
diferents temperatures amb la finalitat de determinar la pressió de convergència per cada 
parell de components (Figura 2.8): 
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Figura 2.8: Estimació en sistemes binaris de constants de vaporització de l’equilibri líquid-vapor de l’oli de gira-
sol (K2) i solvent supercrític (K1) en funció de la pressió a temperatura constant:                                                           
(a) en propà, (b) en DME i (c) en CO2 [62]. 
 Com pot observar-se, la pressió de convergència per al sistema binari amb propà és 
d’uns 14 MPa. Amb el DME aquest valor es redueix lleugerament, i és de 10 MPa. Finalment, 
amb el CO2 la pressió és d’uns 33 MPa. Així doncs, sembla clar que les condicions que 
presenta el sistema amb CO2, fa que aquest solvent presenti més dificultats tècniques i 
econòmiques que els altres dos solvents. Donat que els olis vegetals són considerats com a 
lleugerament polars, la baixa pressió de convergència en el cas del DME és deguda a la 
lleugera naturalesa polar que aquest solvent presenta, la qual fa que la solubilitat amb l’oli 
sigui major que amb el propà, o amb el CO2 que és molt polar. 
 Es va realitzar el muntatge i la preparació de la instal·lació experimental a nivell de 
laboratori d’un reactor continu a alta pressió i separació dels olis hidrogenats. El procés va 
operar amb propà o DME com a fluid supercrític a 453-483K i 22 MPa, amb una velocitat 
espacial aproximadament de 400-1000 h-1. La reducció de l’índex de iode era de 130 a 80, i s’hi 
obtingué una quantitat de trans inferior al 10% en pes [30-32]. 
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 Tot i els resultats obtinguts, que demostraren el gran potencial que exhibeix la reacció 
d’hidrogenació d’olis vegetals en propà o DME supercrític com a procés alternatiu per a la 
obtenció de matèries primeres “saludables” per a la indústria alimentaria, el fet d’emprar 
aquests tipus de solvents altament inflamables en presència de l’hidrogen, sota condicions 
d’elevada pressió, comporta a una elevada perillositat per al procés. 
 
2.3.4. El solvent verd: el CO2 
 El CO2  és el fluid supercrític més emprat en processos químics perquè com ja s’ha 
comentat, no és tòxic, no és inflamable, és relativament econòmic i inert [14]. Ha estat utilitzat 
àmpliament per hidrogenació d’una amplia varietat de substrats [41-43], on el sistema 
reaccionant opera en condicions bifàsiques degut a què des d’un punt de vista industrial, la 
pressió necessària per a formar una sola fase dins del reactor és molt elevada (sobre de 30 
MPa [29]), fet que incrementa els costos del procés. En el cas de la hidrogenació de grasses i 
olis, no resulta molt usat degut a què presenta una baixa solubilitat amb compostos pesats 
(com els triglicèrids). Sota semblants condicions d’operació, el procés amb CO2 supercrític 
com a solvent deriva en un sistema de reacció bifàsic encara a molt elevades pressions [44], 
fet que comporta obtenir baixes velocitats de reacció, en contrast amb el propà o el DME que 
presenten completa solubilitat amb els triglicèrids [45], permetent així operar en una sola fase 
(gas) dins del reactor sota condicions d’operació moderades, tot i que el seu ús està sotmès a 
valors elevats d’inflamabilitat del sistema com ja s’ha anat comentant. 
 
2.3.5. Millora de procés: addicció d’un co-solvent  
 Depenent de la naturalesa del tamany, polaritat i propietats característiques del solut 
amb que es tracta, es necessària l’addició d’un co-solvent al CO2 per així augmentar la 
solubilitat del solut en el medi de reacció. La seva presència al fluid supercrític modifica les 
propietats físiques (punt crític) de la mescla reaccionant. 
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Mitjà de reacció: 
solvent 
T (K) P (MPa) %pes (solub. 
triglicèrids) 




CO2 + 12%pes d’etanol 8,3 
CO2 + 20%pes d’etanol 
323,15 18 
∞ 
Taula 2.7: Solubilitat de triglicèrids en CO2 i en una modificació d’aquest [46]. 
 Com pot observar-se a la taula anterior, l’addició d’un co-solvent (per exemple etanol) 
al CO2, augmenta extraordinàriament la solubilitat dels triglicèrids permetent així, operar 
sota condicions de pressió moderades. 
 Afegint un component adicional al gas supercrític, s’imposa sobre el solvent, certes 
propietats que aquest com a component pur no té. Un modificador o co-solvent és afegit al 
solvent supercrític doncs, amb la finalitat d’assolir els següents efectes sobre el solvent: 
 
• Augmentar el poder solvent del gas supercrític. 
• Augmentar la dependència de la temperatura i la pressió sobre el poder del solvent. 
• Augmentar el factor de separació. 
 
 Degut a l’elevat poder solvent d’una mescla de gasos, a apreciables valors menors de 
pressió, la carga desitjada de la fase gas pot ser elevada a majors quantitats. L’augment de 
dependència de la temperatura i la pressió sobre la solubilitat, ha de permetre la regeneració 
del solvent a través de variacions en la temperatura i petits canvis de pressió. Una influència 
sobre el factor de separació fa possible el procés de separació. Contràriament, el procés no 
seria viable. 
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2.3.6. Resum de la problemàtica 
 El tema de la hidrogenació de lʹoli segueix sent un tema molt investigat, tant pel 
catalitzador com pel reactor. I és que l’ús de fluids supercrítics com a solvents de reacció 
aporta molts beneficis importants en el procés dʹhidrogenació dʹoli. Primerament el fet 
d’utilitzar un fluid supercrític com a solvent baixa la producció d’isòmers trans de 40 a 5%. 
També millora la separació del solvent amb els productes, evitant una possible contaminació 
del producte final. A més a més els fluids supercrítics es reciclen fàcilment. Així doncs, tot i 
que en un principi el procés supercrític costa més que un procés clàssic s’estalvien diners amb 
la reutilització del solvent i el problema del tractament d’aquest queda eliminat. 
 Des dʹun punt de vista químic hem vist doncs, que la hidrogenació de lʹoli amb un 
solvent en l’estat supercrític permet que millori el transport de lʹhidrogen al catalitzador i les 
velocitats de les reaccions. Com a conseqüència d’això, amb el mateix rendiment que un 
procés clàssic, es necessita un reactor més petit, donant lloc a un procés molt més econòmic. 
De manera que els beneficis d’utilitzar una tecnologia supercrítica en un procés 
dʹhidrogenació dʹoli són nombrosos i importants i sobretot, compleixen les exigències actuals 
per a la indústria de l’alimentació (procés saludable, ecològic i econòmic). 
 Amb la inclusió de co-solvents permesos dins la legislació referent a processos 
alimentaris, podrem així disminuir les condicions tan severes d’operació que es tenen en el 
procés d’hidrogenació de l’oli vegetal en un solvent com el CO2, amb la finalitat de que tal 
reacció tingui lloc en una única fase supercrítica. 
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3. Els co-solvents  
3.1. Aplicacions per la millora de processos 
 Primerament comentarem la definició, així com l’efecte que té un co-solvent o 
modificador sobre el poder d’un solvent, sobre la selectivitat, i sobre la dependència del 
solvent a la pressió i temperatura, en un camp d’aplicació no només enfocat als olis vegetals. 
 Si un component es afegit de manera addicional a un fluid supercrític, és amb la 
intenció d’imposar certes propietats en el solvent, que aquest no té com a component pur. Un 
modificador o entrainer és afegit a un fluid supercrític, amb la finalitat d’aconseguir els 
següents efectes solvents [63]: 
- Augment del poder solvent del fluid supercrític. 
- Augment de la dependència (sensibilitat) de la temperatura i la pressió sobre 
el poder del solvent. 
- Augment del factor de separació. 
 Així podem dir que, un co-solvent és un segon solvent afegit, el qual es troba en una 
proporció aproximadament de 1:4 respecte al solvent, amb la finalitat d’assolir els efectes 
citats. 
 Degut a un major poder d’un solvent format per una mescla de gasos, una desitjada 
major fracció de la fase gas podrà ser assolida, a valors de pressió substancialment menors. 
L’augment de dependència de la pressió i la temperatura sobre la solubilitat ha de permetre 
la regeneració (reutilització) mitjançant variacions en la temperatura i mitjançant també, 
menors canvis en la pressió. Una influència sobre el factor de separació fa possible la viabilitat 
del procés de separació. En cas contrari el procés no seria viable. 
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 La idea d’agregar de manera intencionada un altre component al fluid supercrític per 
canviar el poder del solvent i la selectivitat va ser introduïda en una investigació sobre la 
separació d’àcids grassos C-18 (Peter, Brunner i Riha [64]). Altres investigacions sistemàtiques 
han estat dutes a terme entre d’altres, per altres autors com Brunner 1978 [65] i 1982 [66], 
Brunner i Peter 1979 [67] i 1982 [68], Schmitt i Reid 1985 [69] i Sunol 1985 [70]. En totes aquestes 
investigacions, un augment del poder solvent de la fase gas va ser observada, mitjançant 
l’addició d’un component amb major temperatura crítica que la del gas supercrític.  
 
Figura 3.1: Efecte sobre la solubilitat d’àcid oleic a la fase gas per l’addició                                                           
de components de volatilitat mitja (co-solvents) [63].
 
 La Figura 3.1 mostra els augments en un ordre de magnitud, de la solubilitat d’àcids 
grassos en diòxid de carboni i etilè, augments provocats per l’afegit de diversos co-solvents. 
Tot i la dispersió dels valors experimentals, la tendència és significant. Schmitt i Reid [69], qui 
van investigar en la solubilitat del fenantrè i de l’àcid benzoic en mescles de CO2 i etilè, 
arribaren a la mateixa conclusió. Diferents quantitats de benzè, ciclohexà, acetona i clorur de 
metilè van ser afegides. A 328,15 K i 20 MPa, l’addició d’un 2,5% molar de benzè, va 
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augmentar la concentració de fenantrè a la fase gas en un 60%, mentre que al 6% molar 
s’augmentava fins un 160%. En els sistemes d’àcid benzoic-età, fenantrè-CO2 i fenantrè-età 
amb l’addició de diferents co-solvents, s’observà un augment gairebé lineal de la concentració 





• Clorur de metilè 
 Gährs [71] va divulgar la variació de la concentració en l’equilibri de la cafeïna sobre 
CO2, a diferents quantitats de N2 afegides, en aquets cas però, creant un efecte antisolvent. Un 
contingut de nitrogen de només el 5% molar redueix la solubilitat en 2 mg/g. Resultats 
semblant va obtenir amb la nicotina. En uns anàlisis teòrics, Prausnitz i Joshi [72] podien 
demostrar que la concentració de fenantrè en CO2 o etilè, s’augmentaria en dos ordres de 
magnitud, si s’hi afegia propà. L’augment de la concentració degut a un co-solvent fou 
mostrada també per a àcid benzoic com a solut i SO2, NH3 i dietiléter com a co-solvents. 
 
 En general, un co-solvent que tingui una major temperatura crítica (TC) respecte a la 
del gas supercrític, provocarà un increment en la solubilitat del component més pesat a la fase 
gas, mentre que un co-solvent de menor temperatura crítica, provocarà un decrement de la 
solubilitat [63]. Aquest fet es veu aplicat entre d’altres, a processos d’extracció de substàncies 
a partir de substrats sòlids. Brunner [63] va estudiar l’equilibri de fases d’una mescla 
equimolar d’hexadecanol i octadecà amb CO2  com a fluid supercrític i hexà com a co-solvent. 
Pot observar-se que la concentració a l’equilibri de la mescla de pesats en la mescla gasosa 
solvent (CO2-hexà), augmenta amb la pressió (de 10 a 15 MPa) i amb la concentració del co-
solvent. En referència a la dependència de la solubilitat amb la temperatura (Figura 3.2) cal 
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destacar que existeix una elevada correlació  amb la que la regeneració del solvent s’assoleix 
mitjançant una variació de la temperatura (característica dels fluids supercrítics). 
 
Figura 3.2: Dependència de la temperatura en la solubilitat d’hexadecanol/octadecà                                                  
en CO2 supercrític i hexà com a co-solvent [63]. 
 
 Aquesta forta dependència presenta un punt d’inflexió a partir de certa temperatura, 
és l’anomenada temperatura retrògrada, a partir de la qual la sensibilitat de la solubilitat en 
funció de la temperatura perd força. 
 En el sistema hexadecanol/octadecà en monòxid de dinitrogen (N2O) com a solvent 
supercrític, els co-solvents escollits són l’acetona i metanol, donada la interacció específica 
amb el grup hidroxil de l’hexadecanol. El que passa però en molts sistemes, és que una major 
solubilitat implica una major dificultat per a posteriorment separar. De manera que 
aconseguint augmentar la solubilitat del solut en la fase gas, s’obté un factor de separació baix 
(major dificultat per separar). Contràriament a menor solubilitat, el factor augmenta 
considerablement. Aquest fet no té lloc en tots els sistemes ja que d’altra banda, es té un factor 
de separació gairebé constant per a un ampli rang de concentracions d’esters metílics d’àcids 
grassos en CO2 com a solvent supercrític. 
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 El co-solvent és dissolt en gran part a la fase líquida. Donat que la densitat de la fase 
líquida es generalment més alta que la de la fase gas, hi ha presents forces intermoleculars 
més intenses que exerceixen un major efecte sobre la distribució dels components sobre la 
fase gas. Per tant no es sorprenent que a l’afegir metanol com a co-solvent, l’hexadecanol es 
mantingui preferentment a la fase líquida [63].  
 La influència de l’addició de components que modifiquen el solvent supercrític és pot 
resumir com és cita a continuació: 
- La temperatura crítica del solvent i per tan la temperatura del procés, pot ser 
escollida per a satisfer el valor òptim de la mescla d’alimentació. 
- El poder solvent generalment es veu augmentat de manera apreciable, però es 
veu disminuït si el component modificador té una temperatura crítica molt 
menor que la del solvent supercrític.   
- L’elecció del component addicional adequat, pot influir en la selectivitat. 
- La dependència (sensibilitat) de la temperatura i la pressió sobre el poder del 
solvent es veu augmentada. 
 
 En el següent exemple podem observar a la Taula 3.1, els co-solvents possibles que fan 
augmentar el poder del CO2 supercrític per a l’augment de solubilitat d’aquest solvent en un 
compost també complex, com és el naproxè: 
 
 
Figura 3.3: Estructura química del Naproxè. 
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Ordre predit Mesura experimental 
1) Acetona 1) Etil acetat 
2) Metanol 2) Acetona 
3) Etanol 3) Metanol 
4) 2-propanol 4) Etanol 
5) 1-propanol 5) 2-propanol 
6) Etil acetat 6) 1-propanol 
Taula 3.1: Classificació dels millors co-solvents pel Naproxè en l’augment                                                           
de solubilitat en el CO2 supercrític (Simon et al., 1993). 
 
 En el cas d’un sistema amb un solut com el fenantrè o l’hexametilbenzè, el CO2 com a 
solvent supercrític veu augmentat el seu poder solvent (solubilitat dels sòlids) amb els 
següents co-solvents,  i de la següent manera: 
Poder solvent: CO2 sense co-solvent > amb pentà > amb octà > amb undecà  [73]. 
a condicions d’operació de 308K i, entre 15 MPa i 35 MPa amb el 3,5% molar de co-solvent. 
Pot assegurar-se que a major tamany del compost que actua com a co-solvent, la diferencia 
entre geometries amb el solut seran menors, fet que comporta a major afinitat entre ambdós. 
A més, el fet de mesclar un solvent no polar com el CO2 amb un altre de no polar com són els 
alcans, portarà a major poder solvent. 
 
3.2. Els solvents supercrítics 
 Els perfils de concentració en reaccions dutes a terme en medis supercrítics 
monofàsics són semblants a les de reaccions en fase gas. Aquest fet ha quedat explicat a 
l’apartat 2.3, L’estat supercrític en el procés d’hidrogenació. La principal diferència respecte al 
procés convencional és que en medis supercrítics, els soluts amb molècules grans poden ser 
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processats a valors raonables de concentracions, pressió i temperatura, i amb un adequat 
control de la temperatura en reaccions d’hidrogenació exotèrmiques gràcies a les bones 
propietats que el medi supercrític presenta a la transferència de calor. 
 Tan el comportament de fases, la viscositat i la densitat a diverses condicions de 
funcionament, expliquen els efectes del solvent en la reacció. L’avantatge d’un procés 
supercrític es tradueix en una intensificació del procés, una disminució del tamany del reactor 
i una selectivitat millorada, donada la independència del control de la temperatura, pressió i 
concentració dels reactius a la superfície del catalitzador [41]. D’altra banda, com a 
conseqüència a les majors propietats de transferència de massa i calor dels fluids supercrítics, 
és possible l’ús de reactors continus enlloc dels reactors discontinus tradicionals (Batch), 
augmentant el procés productiu com s’ha comentat anteriorment. 
 Una baixa viscositat en el medi de reacció millora doncs la reacció, reduint els salts de 
pressió dins el reactor així com també, una valor baix de la tensió superficial que assegura 
una millor adherència de la mescla de reacció a la superfície del catalitzador. Totes aquestes 
propietats que defineixen el solvent supercrític a més, garanteixen la seva separació del 
producte final en el sistema de reacció.  
 A més, poden donar-se variacions brusques de la densitat i la solubilitat amb la 
temperatura, pressió i composició, donada la presència d’una mescla formada per un fluid 
supercrític amb un gas com l’hidrogen i un solut pesat com l’oli. I es que, les grans diferencies 
en quant a tamany de molècules i en volatilitats entre aquest components, propicia un 
comportament en que s’afavoreix la separació de la mescla monofàsica donat lloc a una nova 
fase líquida [64]. La solubilitat en molts gasos disminueix amb la temperatura, però 
augmenta en gasos supercrítics. Amb tot, l’elecció del solvent de reacció no és trivial. A part 
dels factors comentats fins ara, també es té en compte la inèrcia del solvent en les condicions 
de reacció, factors ambientals, de seguretat i econòmics. 
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 La taula següent ens mostra els solvents i els seus valors de temperatura i pressió 
crítica, que estan divulgats a la bibliografia com a medis de reacció supercrítics. Són els 
següents: 
 
Solvent TC (K) PC (MPa) 
Etilè 283,1 5,11 
Xenó 289,8 5,87 
Diòxid de carboni 304,2 7,38 
Età 305,5 4,88 
Òxid nitrós (N2O) 309,6 7,25 
Hexaflorur de sofre 318,7 3,72 
Propà 370,3 4,24 
Sulfur d’hidrogen 373,5 9 
Dimetil éter 400,1 5,37 
Amoníac 405,6 11,4 
Pentà 470,2 3,37 
Acetona 508,1 4,7 
1-Propanol 508,5 4,76 
Metanol 513,7 7,99 
Etanol 516,6 6,38 
1-Butanol 548,2 4,29 
Benzè 562,1 4,89 
Etilendiamina 593 6,27 
Aigua 647,3 22,11 
Taula 3.2: Propietats crítiques de diversos solvents per a reaccions químiques. 
 
 De la Taula 3.2 hi ha només uns quants solvents presents, permesos per a ús il·limitat 
en processos de productes alimentaris, dins l’acord que té establert la Comunitat Europea 
(EU). 
 La temperatura crítica del solvent és una característica important per a l’elecció del 
solvent, ja que aquesta ha de ser menor que la temperatura de reacció. D’aquesta manera  
s’assegurarà la mescla completa del parell solvent i hidrogen. D’altra banda, aquesta 
temperatura crítica no ha de ser massa baixa respecta la de reacció, per així assolir valors de 
densitats com les d’un líquid i així augmentar la capacitat del solvent. 
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 Més endavant comentarem l’efecte dels solvents sobre soluts com són els triglicèrids 
(TAGs) pels quals per exemple, solvents com el propà resulten excel·lents ja que sota certes 
condicions donades no gaire severes de P i T, dissolen la mescla del triglicèrid amb hidrogen 
[74]. 
 
3.3. Legislació sobre els solvents en la indústria alimentària 
 Com s’ha comenta sobre la Taula 3.2, hi ha només uns quants solvents de la llista, la 
utilització dels quals no presenta ninguna restricció en quant a l’ús il·limitat d’aquests 
solvents. Aquestes restriccions venen donades per la Directiva EC 88/344, 1984. La següent 
taula els recull: 
 
Solvent 
Diòxid de carboni 






Acetat de butil 
Taula 3.3: Solvents permesos d’ús il·limitat per a processos alimentaris (Directiva EC 88/344, 1984). 
 
 Com a solvents de reacció el CO2, com ja s’ha comentat, és un solvent supercrític 
atractiu donat que és benigne des d’un de vista medi ambiental, és barat, no és tòxic i no és 
inflamable, tot i que actualment, el propà encara pren especial atenció i interès com a solvent 
de reacció. L’òxid nitrós és descartat com a solvent en la hidrogenació de grasses i olis perquè 
no és estable a elevades temperatures. En el cas de l’acetona i l’etanol presenten valors de 
temperatura crítica elevats, fet que comporta major complicació tècnica i encareix el procés. El 
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DME pot ser considerat un altre solvent potencial candidat per a processos d’olis vegetals, 
però la seva aplicació està actualment estudiant-se. 
 
 A l’annex de la Directiva EC 88/344;1984, també es citen els dissolvents d’extracció, la 
utilització dels quals està autoritzada per al tractament de matèries primeres, de productes 
alimentaris o de components de productes alimentaris o dels seus ingredients. En el seu 
primer apartat, es citen els dissolvents d’extracció que han de ser utilitzats respectant-se les 
bones pràctiques de fabricació en tots els usos. Aquest, són els solvents recollits a la Taula 3.3. 
La resta d’apartats de l’annex, fan referència condicions en quant a límits residuals en el 
producte final, per a la utilització d’altres solvents. Aquest informació està recollida en detall 
a l’apartat 1 de l’Annex B, Selecció dels co-solvents potencials: càlcul d’equilibris amb 
ASPEN  adjunt a aquest treball.  
 
 Basant-nos en el text complet d’aquesta normativa s’ha elaborat una taula d’onze co-
solvents, escollits com a candidats potencials en una primera selecció en l’estudi dels òptims. 
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Co-solvent TC (K) PC (MPa) ω 
Propà 370,2 4,2 0,152 
Butà 425,2 3,8 0,199 
Dimetiléter 400,2 5,4 0,204 
Òxid nitrós (N2O) 309,6 7,7 0,142 
Acetona 508,2 4,7 0,306 
Etanol 517,2 6,4 0,637 
Metanol 514,2 8,0 0,566 
Hexà 508,2 3,0 0,305 
Etilmetilcetona 536,2 4,2 0,324 
Acetat dʹetil 523,2 3,9 0,366 
Acetat de butil 580,2 3,1 0,41 
Taula 3.4: Propietats del onze co-solvents potencials candidats [75]. 
 
 On PC i TC són la pressió i temperatura crítica respectivament, i ω factor excèntric, el 
qual representa l’excentricitat o la no esfericitat d’una molècula. Caldria destacar la inclusió a 
la taula, del metanol i del DME, donat que aquest compostos no figuren a la Directiva. 
Aquest fet es deu a que ambdós compostos tenen bones qualitats com a solvents, qualitats 
demostrades en altres estudis ja citats que podrien portar a la possible inclusió (en el cas del 
DME) en la directiva citada. 
 
3.4. Caracterització dels co-solvents selecccionats: propietats i 
reactivitat 
 A més de les propietats crítiques recollides a la taula anterior, a continuació se’n 
recullen d’altres de no menys importants com la temperatura d’ebullició (Tb), la pressió de 
vapor (Pvap), els límits d’inflamabilitat o d’explosibilitat i algunes dades de seguretat i 
reactivitat depenent del medi en que es trobin (veure Taula 3.5 i 3.6). Més endavant en aquest 
mateix apartat, es fa més èmfasi sobre la reactivitat dels co-solvents enfront a la hidrogenació. 




 ***A temperatures superiors a 848 K i a pressió atmosfèrica, l’òxid nitrós es descompon en nitrogen i 
oxigen. L’òxid nitrós a pressió també pot descompondre a una temperatura igual o major de 573 K. En presència de 
catalitzadors (per exemple: productes halògens, mercuri, níquel, platí) la velocitat de descomposició augmenta i la 
descomposició pot tenir lloc a temperatures inclús menors. La dissociació de l’òxid nitrós és irreversible i 
exotèrmica, provocant un augment considerable de la pressió. 
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 Cal recordar el caràcter reductor que té l’hidrogen, donat que algun dels co-solvents 
tal i com es pot observar a la taula, no són estables en aquest medi. 
 
 Una altra característica que pot indicar-nos si una substància pot ser més o menys 
soluble en una altra, és la polaritat. La polaritat d’una molècula ve donada pel seu moment 
dipolar, el qual mesura la separació de carregues a la molècula. I com ja hem dit, la semblança 
entre polaritats dona lloc a miscibilitat (afinitat) entre dos compostos. Malgrat això, que dos 
compostos tinguin valors oposats de polaritat, no implica que la miscibilitat entre ambdós no 
pugui ser absoluta, a més a més, les condicions de pressió i temperatura influeixen 
directament. Vegem doncs una taula amb els valors dels moments dipolars: 
 










Acetat d’etil 1.78 
Acetat de butil 1.84*** 
Taula 3.7: Moments dipolars dels co-solvents potencials candidats [75]. 
 
* en estat gas 
**en benzè/dioxà 
***en estat líquid 
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 Cal tenir present que la polaritat de l’oli de gira-sol està definida com a baixa. Tot i 
això a continuació donem alguns valors de polaritats dels àcids grassos dels quals n’està 




Àc. Esteàric 1.76* 
Àc. Oleic  1.44** 
Àc. Linolèic   1.22*** 
Taula 3.8: Moments dipolars d’àcids grassos [75]. 
* en dioxà 
** en estat líquid 
*** en benzè 
 Finalment per acabar de caracteritzar i conèixer els nostres co-solvents candidats, 
observarem una taula en que hi figuren la majoria de grups funcionals més emprats, ordenats 
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 Les acetones són un dels grups funcionals que fàcilment pateixen la reducció a 
alcohols en presència d’hidrogen i catalitzador de pal·ladi. Altres grups funcionals com els 
ésters, generalment sobreviuen a les hidrogenacions catalítiques de baixa pressió però els 
mateixos, poden ser reduïts a alcohols a través d’hidrogenació a elevades temperatures i 
pressions. Per tant, la presència d’aquest grup funcional dins el co-solvents resta subjecte a 
proves experimentals de reactivitat que es duguin a terme. En el cas de l’etanol aquest a 
condicions elevades de pressió i temperatura, pot reaccionar obtenint-se etè com a producte. 
 
3.5. Revisió de bibliografia de sistemes amb triglicèrids 
(TAGs) i co-solvent 
 A l’apartat 3.1, ja s’han comentat algunes de les aplicacions que pot tenir la 
modificació d’un solvent mitjançant l’addició d’un modificador en un sistema de reacció 
determinat. I es que l’ús dels co-solvents, és una pràctica molt emprada sobretot en els 
processos d’extracció, en els quals els olis has de ser extrets de productes del camp com la 
soja, la palma o el gira-sol, mitjançant els solvents adequats amb la finalitat d’obtenir un bon 
rendiment. 
 De manera que la investigació per a solubilitzar els olis en els solvents desitjats està 
força avançada. Algun dels experiments fets fins a l’actualitat i que ja em comentat (veure 
apartat 3.1) ens reporten les dades recollides a la taula següent:  
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Oli de soja 
30,8 1,17 
40,8 1,77 CO2 348,15 
51,2 3,03 




Oli de palma 




Oli de palma 




Oli de palma 
CO2 / Etanol (12,4 % pes) 8,3 
CO2 / Etanol (sobre 20 % pes) 
323,65 17,61 
∞ 
Oli de palma 
CO2 / Hexà (20 % pes) 2,2 
CO2 / Hexà (30 % pes) 
343,15 13,4 ∞ Oli de palma 
9,6 12 
Propà 384,15 
11 ∞ Oli de palma 
CO2 / Propà (50 % pes) 2,1 
CO2 / Propà (60 % pes) 
9 
∞ 
CO2 / Propà (40 % pes) 
323,15 
20 ∞ 
Oli de palma 
Taula 3.10: Solubilitat de triglicèrids en diferents solvents [79]. 
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 A la Taula 3.10 es mostra la solubilitat de triglicèrids de diferents olis vegetals en 
diferents solvents i mescles d’ells. Podem observar que amb CO2 i  en rangs de pressió de fins 
a 30 MPa, la solubilitat dels triglicèrids assoleix només un 1% pes. Només a pressions de més 
70 MPa i a temperatures de més de 333,15K s’assoleixen valors de solubilitats de més del 6% 
pes. A simple vista, amb els valors de la taula, podem diferenciar els solvents amb major 
poder de solubilitat: propà, NO, l’età i l’etilè, dels que no són tan bons com a solvents de 
triglicèrids: CO2, CClF3 i l’N2. 
 Com hem dit, sobre CO2, valors del 6-8% en pes de solubilitats són assolits només a 
valors de pressió superiors a 70 MPa, per a les temperatures de treball indicades. Pot 
observar-se en aquest cas que a valors de pressió de 30 MPa, la influencia de la temperatura 
és petit, mentre que a valors molt més elevats de pressió, de 70-80 MPa, la influencia és molt 
major. 
 
P (Mpa) ∆T 
Augment de 
solubilitat 




35              
(289 a 333 K) 300 
Taula 3.11: Variació de l’augment de solubilitat dels TAGs en CO2 en funció de la pressió. 
 
 Una solució per augmentar aquests valors de solubilitat en CO2, és fer mescles 
d’aquest amb d’altres solvents. Així assolirem el nostre objectiu de reduir tals condicions 
d’operació tan severes. Observem doncs que, amb aproximadament un 12% en pes d’etanol 
en una mescla gasosa de CO2 pot assolir-se una solubilitat del 8,3% aproximadament, en unes 
condicions de treball de 323,65 K i 17,6 MPa. A percentatges d’etanol superiors al 20% i a 
mateixes condicions d’operació, un pot assolir la solubilitat completa d’aquesta mescla. 
 Aquesta solubilitat completa dels triglicèrids també pot donar-se en el cas del parell 
binari del CO2 amb propà. En aquest cas, el sistema permet la miscibilitat total dels 
triglicèrids, també a valors relativament baixos tan de pressió com de temperatura (no més, 
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de 20 MPa i 323,15 K) això sí, a majors percentatges en pes de propà en el CO2 que en el cas 
de l’etanol. 
 Generalment és té que la forta dependència de la pressió i la temperatura sobre la 
solubilitat dels triglicèrids en una mescla de gasos, permet obtenir valors superiors de 
miscibilitat a poques variacions de les condicions d’operació. És aquesta, una característica 
típica dels fluids supercrítics, la seva forta sensibilitat en front a canvis de pressió i 
temperatura del sistema.  
  Aquest fet, permet obtenir bons resultats en processos d’extracció en els que també es 
cerca la dissolució total dels triglicèrids (olis) dels soluts, en el solvent d’extracció. I és que el 
comportament de materials vegetals en extraccions no és caracteritzable [79]. 
 A continuació, mostrem una figura del sistema ternari CO2-propà-oli de palma per a 
tres temperatures, en el que pot observar-se com va desapareixent la zona bifàsica a mesura 
que s’addiciona major quantitat de propà, i a més s’observa com a majors temperatures, la 
regió bifàsica d’equilibri és va fent més amplia: 
 
Figura 3.4: Equilibri de fases del sistema ternari CO2-propà-oli de palma [63]. 
Selecció d’un co-solvent per a la hidrogenació d’olis vegetals en CO2 supercrític: millora de la seguretat del procés Pàg. 57 
 
 Autors com Härrod i altres [80] en referència a la hidrogenació catalítica de triglicèrids, 
també cita la preferència d’utilitzar uns solvents o altres, depenent de la seva miscibilitat amb 
el solut, de manera que exposa un ordre de preferència amb aquesta finalitat. En el nostre 
projecte el solvent és el CO2, de manera que des de la nostra perspectiva, observem aquest 
llistat que ell cita (mostrat a continuació) per a l’elecció dels co-solvents potencials escollits del 
nostre sistema. L’autor fa també referència a la importància en el procés, de mantenir elevada 
la concentració d’hidrogen al catalitzador a fi de reduir la formació de l’àcid gras trans així 
com l’estudi vital d’un bon solvent per a l’obtenció de bons resultats. 
 L’autor en referència als solvents, en destaca les elevades concentracions necessàries 
per dissoldre l’oli en l’hidrogen. Aquest solvent també ha de presentar bones propietats al 
transport. En condicions de baixes temperatures, els triglicèrids necessiten d’un bon solvent 
per a ser dissolts ja que, en aquestes condicions són difícil de dissoldre. 
 Els solvents tècnics més interessants per a triglicèrids diu l’autor, són el butà i el 
dimetiléter (DME). Aquests tenen un bon poder de solució de l’oli i l’hidrogen. Més enllà, 
aquests solvents presenten bones propietats de transport, baixa viscositat i una elevada 
difusivitat. El butà és acceptat per la Unió Europea (EU) per al seu ús en processos de 
productes alimentaris. Per contra el DME encara no està considerat dins la EU com a solvent 
permès a la indústria alimentària. 
 D’altra banda l’autor qualifica el poder de dissolució del propà, l’età i el CO2 sobre 
triglicèrids com a molt baix. En canvi sobre altres soluts poden obtenir-se bons resultats amb 
aquests solvents. Per exemple el propà té un bon resultat de solució en front als esters metílics 
d’àcids grassos (FAMEs).  
 Altres solvents a poder tenir en compte degut a la seva solubilitat en aquest tipus de 
solut, poden ser el pentà, l’hexà, el tetrahidrofuran (THF), dioxà, metanol, etanol i l’acetona. 
Aquests en comparació amb el butà i el DME, tenen menor solubilitat en hidrogen i per 
contra, una menor difusivitat i major viscositat que aquests dos. 
Pàg. 58  Memòria 
 
 Resumint, l’ordre de preferència per escollir un bon solvent per a triglicèrids, segons 
l’autor pot venir donat per la següent taula: 
 
Utilitzables   
diòxid carboni   
età Preferibles  
propà propà  
butà butà Òptims 
pentà pentà propà 
hexà hexà butà 
heptà heptà dimetiléter 
tetrahidrofuran dimetiléter etanol 
dioxà metanol mescles d’aquests
dimetiléter etanol  
metanol acetona  
etanol mescles d’aquests  
acetona   
mescles d’aquests   
Taula 3.12: Preferència de solvents per a triglicèrids [80]. 
 
 Com ja hem citat anteriorment [81] destaquen també l’acetona i l’etanol com dos dels 
solvents generalment més usats dins la indústria química i de polímers. Diuen també que, a 
més a més són usats normalment com a co-solvents per a modificar les propietats del CO2 
supercrític o com a anti-solvent de materials de síntesi. 
 
3.6. Selecció dels candidats potencials  
 D’acord amb tota la bibliografia analitzada, una primera llista de co-solvents 
seleccionats seria la següent: 
• Propà 




• Acetat de butil 
 A continuació però, es modelarà l’equilibri líquid-vapor del sistema, primerament 
amb tots onze co-solvents candidats, i posteriorment per als quatre co-solvents seleccionats, 
per a diferents valors de concentració. 
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4. L’equilibri líquid-vapor (ELV) a alta pressió  
 La termodinàmica de l’equilibri líquid-vapor a alta pressió és en principi, similar a la 
de la solubilitat de gasos en líquids. Tot i això els conceptes generals no resulten totalment 
útils per a determinar l’equilibri, perquè el tractament fa referència a un ampli gradient de 
concentracions de la fase líquida, enlloc de només fer referència a solucions diluïdes en el cas 
de solubilitat dels gasos en líquids. 
 Analíticament és possible representar l’equilibri a alta pressió per a la fase líquida 
mitjançant les funcions termodinàmiques més comuns com: la constant de Henry, coeficients 
d’activitat i volums molars parcials. No obstant, l’experiència ha mostrat i evidenciat que en 
casos típics aquestes funcions no són vàlides, especialment per a sistemes de mescla 
multicomponents. Una alternativa satisfactòria per a la quantificació de l’equilibri líquid-
vapor a alta pressió ve proporcionada pels coeficients de fugacitat aplicats a ambdues fases, 
líquida i vapor. 
 Considerant una mescla binaria líquida on x1 i x2 fraccions molars de cada component 
a temperatura T i pressió P, en equilibri amb la seva fase vapor de composició y1 i y2, l’equació 
d’equilibri per a cada component és respectivament: 
111111 ···· xPyPbéoff
LVLV φφ ==     (4.1) 
i 
222222 ···· xPyPbéoff
LVLV φφ ==     (4.2) 
on fi és la fugacitat i φ i és el coeficient de fugacitat de cada component. D’aquesta manera les 
composicions xi i yi són introduïdes a les equacions d’equilibri, però no de manera explícita, 
perquè els coeficients φ i no només són funció de la pressió i de la temperatura si no també de 
la composició. De manera que ambdues equacions, porten a un càlcul iteratiu en el que els 
valors de T, P, xi i yi  estan relacionats. Els valors finals d’aquestes variables seran els desitjats 
com a solució del sistema. 
Selecció d’un co-solvent per a la hidrogenació d’olis vegetals en CO2 supercrític: millora de la seguretat del procés Pàg. 61 
 
 Per al càlcul dels coeficients de fugacitat pot ser usada una equació d’estat que sigui 
vàlida tan per a fases líquides com per a fases vapors i a més, vàlida per a mescles d’aquestes 


























   (4.3) 
on ni representa el número de mols del component i i nT  és el número total de mols de la fase 


























   (4.4) 
on ara ni i nT fan referència als mols de la fase líquida. 
 Com ja hem comentat per a l’ús d’aquestes dues expressions, cal aplicar-hi una 
equació d’estat que sigui vàlida per al rang de valors possibles de les fraccions molars x i y a 
la temperatura del sistema T, i per a un rang de densitats entre 0 i (nT/V)L. Aquesta última 
condició és especialment important i necessària perquè les integrals calculen entre l’estat de 
gas ideal (volum infinit) i les densitat de líquid i vapor saturats. Actualment, no hi ha 
equacions d’estat prou satisfactòries que acompleixin aquests requisits amb prou exactitud. 
No obstant per a moltes mescles hi ha equacions d’estat raonables, que proporcionen 
resultats prou exactes i vàlids. 
 El procediment més senzill per usar aquestes dues expressions dels coeficients de 
fugacitat, és escollir l’equació d’estat que podem predir que aproximarà millor el nostre 
sistema a la realitat i que a més a més, sigui vàlida per a cadascun dels diferents tipus de 
components purs presents al sistema, i també es comporti de manera vàlida en front a 
mescles d’aquests per interpolació. 
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4.1. Criteris de selecció d’una EOS: algoritmes de decisió 
 De manera que l’elecció de l’equació d’estat (EOS) representa un punt important, per 
a descriure amb la major exactitud possible, l’estat d’agregació de les fases presents al sistema 
depenent dels components purs que les formen, així com també dels paràmetres associats 
amb la matèria (funcions d’estat com la temperatura, pressió, volum o la energia interna) que 
controlen el procés. Cal primerament explicar perquè l’ús d’una equació d’estat en detriment 
de models, com els que incorporen coeficients d’activitat, i ho farem mitjançant algoritmes de 
decisió o simplement definint els estats que millor ajusten ambdós mecanismes d’ajust. La 
taula següent compara ambdós tipus de models: 
 
Models d’equacions d’estat Models amb coeficient 
d’activitat 
Correcte pel modelatge de fase 
vapor i líquids de baixa polaritat
Correcte només pel 
modelatge de fase líquida 
Capacitat limitada per 
representar líquids no ideals 
Pot representar líquids 
altament no ideals 
Pocs paràmetres binaris 
requerits 
Es requereixen molts 
paràmetres binaris 
Paràmetres extrapolats amb la 
temperatura raonablement 
Paràmetres binaris molt 
dependents amb la 
temperatura 






- UNIFAC * 
- UNIQUAC 
- WILSON ** 
Taula 4.1: Comparació entre les EOS  i els models amb coeficient d’activitat [82]. 
* estima paràmetres binaris per contribucions de grup. 
** no prediu una segona fase líquida. 
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 Com observem, donat que en el nostre sistema no hi intervé cap fase líquida ja que 
tenim una única fase vapor a l’equilibri,  i a més ens trobarem a prop de la regió crítica ja que 
desitgem un estat supercrític, l’opció d’una EOS sembla favorable respecta a la d’un model de 
coeficient d’activitat. La mateixa informació és resumida en mode algoritme, com a 
continuació presentem: 
 
Figura 4.1: Algoritme de decisió en la selecció del mètode [82]. 
 
 Donades les condicions supercrítiques a les que treballarem, queda clar que l’ús d’una 
EOS és recomanable. 
 Una de les EOS més simple que prediu l’estat de gasos i líquids és l’equació d’estat de 
Gas Ideal, amb la que s’aproxima el comportament de gasos a baixes pressions i altes 
temperatures. Tot i això, resulta molt inexacta a elevades pressions i baixes temperatures i no 
es capaç de predir condensacions. Per aquest fet, existeixen EOS més precises per a gasos i 
líquids. Entre les més emprades es troben les cúbiques, d’entre les quals la de Peng-Robinson 
(PR) i la de Redlich-Kwong-Soave (RKS) són les més conegudes i utilitzades. Malgrat tot, encara 
no s’ha trobat l’equació d’estat que predigui correctament el comportament de totes les 
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substancies a qualsevol condició [83]. Aquestes dues últimes, contemplen un paràmetre a 
d’atraccions i un paràmetre b de repulsions o del volum molar efectiu. Aquest paràmetres 
van ser introduïts per primera vegada en la EOS de Van der Waals (VdW), equació d’estat que 
va millorar la de Gas Ideal però que actualment, i davant les no gaire més complicades EOS de 
PR o RKS, ha quedat obsoleta. Així doncs, és té que [84]: 
 - Gas ideal: no inclou termes d’expansió espacial ni interaccions molecular. 
 - VdW: inclou paràmetre d’interaccions a per les d’atracció i b per les de repulsió.  
 - RK: inclou paràmetres a per les interaccions d’atracció, que és funció de la  
 temperatura i un paràmetre b per les de repulsió. 
 - SRK i PR: inclouen paràmetres d’interacció a per les d’atracció, que és funció de la
 temperatura i del factor excèntric (ω, el qual medeix l’esfericitat d’una molècula, i
 indica a la vegada com de no ideal és) i un paràmetre b per les de repulsió de 
 manera que es millora l’estimació del comportament a l’equilibri. 
 
 En mescles, a i b han d’estimar-se mitjançant regles de mescla empíriques. Les regles 
de mescla clàssiques tenen també terme d’interacció d’atracció a. Per al tractament i càlcul de 
mescles complexes, amb asimetries, polars i/o amb molècules associades, alguns mètodes 
incorporen per aquests casos un segon paràmetre d’interacció binari per al terme de repulsió 
b. Un exemple n’és l’equació d’estat de Redlich-Kwong-Aspen de Mathias, o també l’equació de 
Schartzentruber-Renon. En mescles amb estrictes asimetries energètiques en mescles de 
components polars i apolars, els paràmetres d’interacció binària han de dependre de la 
concentració. Una aplicació d’aquest cas es l’equació de PSRK  (Predictive Soave-Redlich-
Kwong) [84]. 
 Per a establir uns criteris de selecció per decidir l’EOS adequada, s’ha de tenir en 
compte primerament, per quin sistema de compostos es treballa i en quines condicions de 
pressió i temperatura es treballarà. D’entrada podríem dir que en la selecció cada part del 
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procés ha de ser analitzat, des del sistema de components que el formen, com les diferents 
condicions d’operació a que esta sotmès cadascuna de les unitats existents. Així doncs, 
consideracions concretes a tenir en compte, enfocades al nostre sistema són [84]: 
 
- Dins la descripció termodinàmica a considerar del nostre sistema, les propietats 
d’aquest han d’assimilar-se el màxim possible a les d’us gas com l’hidrogen, per així 
assegurar-nos la condició de fase única desitjada dins el reactor. 
- Una consideració que cal tenir present, és la presencia del component lleugerament 
polar com són els triglicèrids dels quals està format l’oli de gira-sol. 
- Cal tenir en compte també la heterogeneïtat (asimetria) dins el reactor (fluxos de 
matèria, energia..) donat que molècules tan petites com l’hidrogen en front de 
molècules molt mes grans com els triglicèrids, es troben conjuntament.  
- A més a més, l’equació seleccionada ha de tenir un comportament adient a les 
condicions d’operació a que sigui exposada. Per exemple en el nostre cas, s’espera un 
bon comportament davant condicions d’elevada pressió (sobre els 30 MPa) i 
temperatura (sobre els 473.15 K), condicions necessàries dins del reactor per exemple. 
 
 A la Figura 4.2 i 4.3 es presenten dos algoritmes típics de decisió, per a la selecció d’un 
model, depenent del tipus de sistema. Per observar ambdós algoritmes, cal doncs tenir 
present el nostre sistema, format majoritàriament per components no polars com l’H2, el CO2, 
el co-solvent i l’oli de gira-sol, considerat aquest últim com a hidrocarbur lleugerament polar. 
Cal tenir en compte també, els elevats valors de temperatura (sobre els 473.15K) i pressió 
(sobre els 30 MPa) a que ha d’estar sotmès el nostre sistema. Així doncs, amb tot el que s’ha 
comentat fins al moment i tenint en compte els algoritmes de decisió corresponents al Mètode 
de Carlson i el de Seader  es considera oportú treballar amb l’equació de Peng-Robinson. 




Figura 4.2: Algoritme de decisió: Mètode de Carlson [85]. 
 
 
Figura 4.3: Algoritme de decisió: Mètode de J. D. Seader [85]. 
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 Una altra raó per l’elecció d’aquesta equació d’estat (PR-EOS) en detracció d’altres, és 
el fet de la menor quantitat de d’informació d’entrada requerida per l’equació i a més, el fet 
que molts dels paràmetres requerits (d’entre els quals, els paràmetres d’interacció binaris) es 
troben presents a la literatura de la mateixa equació d’estat [86]. Aquest fet però, no es veu 
gens correspost en el nostre cas donat que en la bibliografia, la informació referent a 
paràmetres binaris en els que un dels compostos és l’oli de gira-sol és escassa de manera que 
és difícil trobar informació referent a sistemes binaris on un dels components es aquest. 
Malgrat aquest fet, ens decantem per aquesta EOS. A més, les comunament més usades són 
l’equació de Peng-Robinson (Peng and Robinson, 1976) juntament amb la de Soave-Redlich-
Kwong (Soave, 1972). Ambdues equacions reprodueixen resultats equivalents donat que, totes 
dues equacions són cúbiques respecte al volum. L’equació de PR la presentem a continuació: 
( )
( ) ( )bvbbvv
Ta
bv
RTP −++−−=     (4.5) 
 
on ν és el volum molar, a considera les interaccions moleculars entre les espècies presents de 
la mescla mentre que b és un paràmetre que quantifica les diferències de tamany de les 
espècies presents al sistema de mescla. Peng i Robinson van donar les següents descripcions 









     (4.6) 
 









    (4.8) 
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( )( )2/111 Tm −⋅+=α     (4.9) 
 













    (4.11) 
on TC és la temperatura crítica, PC la pressió crítica, TR és la temperatura reduïda (TR=T/TC), i 
ω  és el factor excèntric. Cadascuna d’aquestes propietats dels components purs, incloent el 
factor excèntric, poden normalment trobar-se a la literatura per molts dels compostos de mitjà 
o baix pes molecular [87]. 
 Al tractar amb mescles inicials de gasos i líquids, és necessari definir una regla de 
mescla per a i per b, de manera que parlarem de  amix i de bmix per al càlcul utilitzant l’equació 
d’estat escollida. En aquest cas aplicarem l’anomenada regla de mescla de Van der Waals-1 la 
qual considera una mescla aleatòria dels components presents. Aquesta regla de mescla pot 
aplicar-se tan per la mescla de la fase gas com per la fase líquida. És la regla de mescla 










  on  
( )( )ijjjiiij bbb η−+= 12   (4.13) 
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on kij i ηij són els paràmetres d’interacció binaris, normalment determinats per l’ajust de 
dades experimentals de pressió-composició, i x és la fracció molar del component i. Per a 
parells binaris d’hidrocarburs, generalment es pot prendre kij igual a zero [87]. Aquesta, és la 
regla de mescla recomanada per molts autors, per totes les equacions d’estat cúbiques de 
dues constants, com per exemple Van der Waals, Redlich-Kwong, Soave, i la mateixa de Peng-
Robinson.  
 Si, com generalment es prèn kij igual a zero per a parelles d’hidrocarburs, és té que 






iimix axa        (4.14) 




iimix bxb      (4.15) 
 Al següent apartat 4.1.1. es raonen els valors que ambdós paràmetres poden prendre 
en funció del sistema, entre d’altres factors que hi influeixen. Es reporten també a l’Annex C, 
Report dels paràmetres binaris de la regla de mescla de Van der Waals, valors dels 
paràmetres corresponents a sistemes binaris com els que presentem en el nostre cas. 
  Amb aquesta regla de mescla (tenint en compte ambdós paràmetres) l’expressió 































































  (4.16) 
on amix i bmix s’han determinat mitjançant les equacions 4.12 i 4.13 amb les fraccions molars de 
la fase gas i, A i B ón:  






     (4.17) 
P
RTbB mix=
     (4.18) 
amb el terme bi* està definit com: 















   (4.19) 
on N és el número de mols total de la mescla i x la fracció molar de la fase gas o de la fase 
líquida. L’expressió analítica obtinguda pel coeficient de la fase líquida del component i és 

































































4.1.1. Els paràmetres d’interacció binària kij i  ηij 
 Ni kij ni ηij s’esperen ser funcions de la temperatura, pressió o composició. 
Normalment, s’espera un valor absolut menor que 1,0 per ambdós paràmetres. El paràmetre 
kij és un paràmetre binari de mescla associat amb les interaccions moleculars entre dues 
especies químiques diferents. El valor d’aquest paràmetre generalment mai supera el valor de 
0,15. Pot també ser negatiu, indicador de la presència d’interaccions químiques específiques 
com per exemple presència de ponts d’hidrogen. Així doncs, és qüestionable el fet d’usar 
l’aproximació mitjançant equacions d’estat per al càlcul de propietats de mescles que tenen 
ponts d’hidrogen, perquè una equació d’estat cúbica només considera les forces de dispersió 
entre els components de la mescla i no les forces degudes a interaccions químiques.  
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 L’altre paràmetre de mescla binari ηij, típicament un petit número negatiu, està 
associat amb l’empaquetament entre dos compostos diferents. Moltes vegades, a la pràctica 
resulta més convenient fixar ηij igual a zero, especialment en casos en que s’escasseja de 
dades. Si ηij es fixa igual a zero, com ja s’ha comentat en l’apartat anterior que, la regla de 
mescla per a bmix, es simplifica a un simple sumatori de fraccions molars, de manera que bi* 
esdevé igual a bi i l’equació pel coeficient de fugacitat del component i, es redueix a 
l’expressió original donada per Peng-Robinson (1976). Però Deiters i Schneider (1976) van 
recomanar l’ús d’ambdós paràmetres en el càlcul del comportament de fases a altes pressions 
amb l’equació de Redlich-Kwong. Ells calculen la isoterma pressió-composició i les corbes 
crítiques de mescla per sistemes que tenen pressions critiques de mescla tan elevades de fins 
a 300 MPa. Es va discutir que els dos paràmetres ajustables kij i ηij, eren necessaris perquè els 
components de la mescla poden diferir considerablement en quan a estructura molecular, 
tamany i forces intermoleculars. Els resultats dels seus estudis indiquen que una equació 
d’estat cúbica amb dos paràmetres d’interacció inclosos per cada sistema binari del sistema, 
pot modelar satisfactòriament les dades d’un equilibri de fases d’un fluid a alta pressió a la 
regió crítica de la mescla. Resultats semblants són esperats amb l’equació d’estat de Peng-
Robinson donat que també és una equació d’estat cúbica de dues constants. 
 Així docs, s’espera d’ambdós paràmetres que tinguin un valor entre ±0,2. Si ambdues 
espècies interaccionades són semblants respecte al tamany químic i en potencial 
intermolecular, els paràmetres de mescla binaria tindran valors molt semblants a zero. 
Podem dir doncs, que prendrien el valor de 0, en un sistema binari considerat com a ideal 
[89]. Un fet també molt important és la gran sensibilitat a petites variacions de qualsevol 
d’aquests dos paràmetres al càlcul, ja que pot tenir una gran influencia sobre els resultats 
obtinguts. 
 Per a tenir major coneixença d’ambdós paràmetres d’interacció binària, es reporta a 
l’Annex C, més informació sobre aquests paràmetres i s’adjunten valors d’aquests, de la 
bibliografia existent, que corresponen a parells binaris que poden ser presents en el nostre 
sistema un cop s’hagi escollit el/s co-solvent/s ideal/s. 
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4.1.2. Estimació de propietats de l’oli de gira-sol; validació amb dades 
experimentals 
 En aquest apartat s’explica el procés que s’ha dut a terme per a l’estimació de les 
propietats termodinàmiques de l’oli de gira-sol i dels components que el formen donat que, 
aquests compostos tenen unes propietats termodinàmiques bastant desconegudes donada la 
complexitat del tamany que estan constituïts. 
 El que s’ha fet primerament, és una revisió de la bibliografia existent, referent tan a 
olis vegetals com als compostos de quals estan formats, els triglicèrids (TAGs). La revisió de 
valors de bibliografia es reporta a la següent taula: 
 
Oli Vegetal Tc (K) Pc (MPa) ω Tb (K) 
Trioleïna (OOO) 882 0,64 1,731 783,3 
Triestearina (SSS) 914,3 0,57 1,708 816,3 
Tripalmitina (PPP) 903,1 0,64 1,63 798,5 
PPP 1034,8 0,56 1,702 - 
PPP 1020 0,83 1,15 - 
Oli de gira-sol 1042 0,82 0,71 - 
PPP 1028 5,82 -0,191 - 
PPP - 0,41 - - 
Oli de gira-sol - 0,37 - - 
Oli de gira-sol 859 0,2 - - 
PPP 889,1 0,51 1,67 - 
Taula 4.2: Recull de valors extrets de la bibliografia existent (diverses fonts)*. 
 *La informació sobre les fonts d’on s’ha obtingut aquesta informació, juntament amb els mètodes 
estimatius usats en cadascun dels casos, i tots els càlculs estimatius de les propietats que s’explicaran a continuació, 
es troben detallats al l’Annex D, Estimació de propietats termodinàmiques de triglicèrids (TAGs) i de l’oli de gira-
sol. 
 Cal comentar un parell de característiques que tenen els compostos com els olis i 
triglicèrids en sí. I es que aquests són compostos no volàtils i tèrmicament làbils. Làbil és dit 
d’aquelles substàncies o compostos químics que es descomponen amb facilitat, de manera 
que els valors de les seves propietats crítiques són impossibles d’obtenir experimentalment i 
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per tant els valors estimats mitjançant els mètodes estimatius han de ser presos simplement 
com “paràmetres característics” del compost, amb significació física incerta. 
 Aquesta explicació sobre la naturalesa d’aquests compostos, fa entendre com pot 
observar-se a la taula que el ball de números es considerable, i es que, el fet de tractar amb 
aquests tipus de compostos tan grans en tamany, fa que les estimacions d’aquestes propietats 
termodinàmiques portin a tan amplia variabilitat en els valors obtinguts. A més a més,  també 
cal tenir en compte que depenent del mètode estimatiu, la capacitat predictiva de cadascun 
pot ser més o menys encertada, fet que comporta a encara major diferències. 
 
 Els olis vegetals d’origen natural són compostos principalment formats per mescles 
de triglicèrids saturats i insaturats d’àcids grassos vegetals de cadena llarga. Són molècules 
lleugerament polars, amb pes molecular de l’ordre de 850 (kg/kmol). Un oli vegetal pot ser 
representat per un pseudocomponent com el següent: 
( )[ ]( ) ( ) ( )33222 CHCHCHCHCHCOOCOOCH nm=  
Figura 4.4: Unitat repetitiva representativa d’un oli vegetal. 
 El número de doble enllaços m i la longitud de la cadena n de la unitat repetitiva, han 
de satisfer el grau d’insaturació i el pes molecular de l’oli vegetal, obtingut a partir dels seus 
àcids grassos. 
 La composició de l’oli de gira-sol varia segons l’index de iode (IV) d’aquest. L’IV 
representa un valor que ve donat per la proporció de components insaturats presents, els 
quals fan augmentar aquest índex. Representa un indicador del grau de la reacció 
d’hidrogenació. Així doncs, hem trobat les propietats crítiques per a diferents estats de l’oli 
durant el procés d’hidrogenació: inicialment més insaturat amb IV de 133, parcialment 
hidrogenat on IV pren el valor de 87, o bé el cas més extrem i més hidrogenat en que l’IV és 
de 56 donada la presència de força més compostos saturats. Així doncs, per a valors de l’IV 
com els de la taula següent: 
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 % pes 
OOO 1,49 0,96 0,42 
LLL 20,73 12,79 6,78 
LLO 19,30 15,45 5,61 
OOL 13,53 10,49 3,80 
OOS 0,00 1,11 0,00 
SSO 0,00 23,22 54,67 
SLO 12,92 6,42 3,47 
PLL 14,28 8,96 3,94 
PLO 7,51 6,44 2,81 
PLS 5,17 3,67 1,90 
POO 0,62 0,90 0,00 
POS 0,00 7,60 14,61 
PLP 1,88 1,32 1,14 
POP 0,43 0,38 0,00 
IV 133 87 56 
Taula 4.3: Composicions d’oli de gira-sol en funció de l’IV. 
 
estimarem amb correlacions per contribucions segons tipus de grup [87], les propietats 
termodinàmiques de l’oli vegetal, però primerament ho haurem de fer amb cadascun dels 
seus components purs (triglicèrids) donada l’escassa literatura en dades experimentals per 
aquests compostos. Les propietats que volem conèixer dels triglicèrids són : 
- Temperatura d’ebullició normal (Tb) 
- Temperatura crítica (Tc) 
- Pressió crítica (Pc) 
- Volum crític (Vc) 
- Factor de compressibilitat crítica (Zc) 
- Factor excèntric (ω) 
Els resultats es recullen a la taula següent: 
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Nom comú PM (g/mol) Tb (K)  TC (K) PC (MPa) VC (cm3/mol) ω 
OOO 885,4 783,3* 876,8 0,62 2741,7 2,01 
LLL 879,4 770,8 877,2 0,84 2401,3 2,05 
LLO 881,4 775,0 876,6 0,75 2441,3 2,04 
OOL 883,4 779,1 876,5 0,68 2591,5 2,03 
OOS 887,5 787,5 877,4 0,56 2891,9 1,98 
SSO 889,5 791,6 878,4 0,52 3042,1 1,95 
SLO 885,4 783,3 876,8 0,62 2741,7 2,01 
PLL 855,4 824,9 931,7 0,71 2481,3 2,00 
PLO 857,4 829,1 931,4 0,65 2631,5 1,98 
PLS 859,4 833,2 931,5 0,59 2781,7 1,96 
POO 859,4 833,2 931,5 0,59 2781,7 1,96 
POS 861,4 837,4 932,0 0,54 2931,9 1,92 
PLP 831,3 879,0 986,2 0,61 2671,5 1,93 
POP 833,4 883,1 986,1 0,56 2821,7 1,90 
Taula 4.4: Estimació de propietats crítiques dels triglicèrids. 
* [90]  
 Tan l’estructura molecular dels triglicèrids presents, com algunes característiques dels 
àcids grassos dels quals provenen poden veure’s al mateix Annex D. 
 A continuació, mitjançant els valors de la taula anterior, s’estimen les propietats 
crítiques de l’oli de gira-sol a partir dels seus components i el percentatges en que s’hi troben. 
Les propietats que s’estimen són: 
- Temperatura crítica de mescla (TCT) 
- Volum crític de mescla (VCT) 
- Pressió crítica de mescla (PCT) 
- Temperatura d’ebullició normal (Tb) 
- Factor excèntric (ω) 
- Densitat (ρ) 
 
 Així doncs, els resultats obtinguts en funció de l’IV han estat els següents: 
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IV 133 87 56 
TCT (K) Li* 895,7 894,7 891,8 
TCT (K) Ch/P** 893,0 891,9 890,3 
VCT (cm3/mol) Ch/P 2709,6 2767,7 2929,2 
Pc (MPa) Ch/P 0,473 0,644 0,701 
Tb (K) 793,3 796,7 799,4 
ω 2,02 1,99 1,97 
PM (g/mol) 873,7 876,3 880,3 
ρ (g/ml) 0,919 0,917 0,914 
Taula 4.5: Variació de propietats crítiques de mescla en funció de l’IV. 
* Li: Mètode de Li.                        
** Ch/P: Mètode de Chuec i Prausnitz. 
 Poden observar-se petites variacions que poden semblar poc significants entre els 
valor de PCT, però tot i això és té en compte que aquest paràmetre, juntament amb el factor 
excèntric (ω) són molt sensibles respecte els resultats obtinguts. Escollim doncs, les propietats 
de l’oli de treball, les corresponents a la de l’IV de 87, corresponent a un estat d’hidrogenació 
força avançat, de manera que es treballarà durant el projecte amb les propietats corresponents 
a aquest IV. 
 El que s’ha fet finalment, amb el propòsit d’assegurar i validar els valors obtinguts 
amb totes les estimacions fetes fins aquest punt, és simular l’equilibri líquid-vapor de 
sistemes binaris en els que un dels components és aquest oli de gira-sol de propietats, les 
estimades en aquest apartat, i es compara el resultat de les simulacions amb valors 
experimentals corresponents a sistemes que contenen un oli vegetal o un dels compostos 
majoritari del quals n’està format el nostre. S’ha buscat doncs a la bibliografia existent dades 
per poder-les comparar amb la simulació de l’equilibri líquid-vapor amb el nostre oli de gira-
sol. De manera que els resultats observats als gràfics de l’apartat 6 a l’Annex D, han validat els 
resultats obtinguts. 
Selecció d’un co-solvent per a la hidrogenació d’olis vegetals en CO2 supercrític: millora de la seguretat del procés Pàg. 77 
 
4.2. Estimacions teòriques: fenòmens a condicions elevades 
de P i T 
 El comportament d’una mescla als voltants de la regió del punt crític pot explicar-se 
fent referència a la representació de la pressió en funció de la temperatura de la figura 
següent: 
 
Figura 4.5: Fenòmens crítics de les mescles [91]. 
 La corba AC’ representa la pressió de vapor d’un compost pur amb la pressió i la 
temperatura corresponent al punt C’. Per a un sistema d’un únic component, l’àrea situada a 
l’esquerra d’aquesta corba representa la regió de la fase líquida i l’àrea situada a la dreta la 
regió de la fase vapor. 
 La corba BECFH és l’anomenada línia de frontera d’una mescla que tingués la 
mateixa volatilitat mitja que el compost representat per la línia AC’, però format per dues 
substàncies amb pressions de vapor corresponents a les línies B1C1 i B2C2. L’àrea inclosa dins 
la línia de frontera representa una regió de dues fases en la qual ambdues, líquid i vapor s’hi 
troben presents en equilibri. La línia BEC és anomenada línia de punts de bombolla. L’àrea 
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superior a la línia BEC és la regió de liqüefacció perfecta (el sistema es troba en un estat de 
líquid subrefredat). La línia HFC s’anomena línia de punts de rosada. L’àrea situada a la dreta 
de la línia HFC és la regió de vaporització completa (el sistema es troba en un estat de vapor 
sobreescalfat). El punt C representa el punt crític real de la mescla. Aquest punt crític no 
correspon a la temperatura màxima de existència de la fase líquida com en el cas d’un 
component pur, sinó al punt particular de la línia de frontera on les fases líquida i vapor es 
fan indistingibles, i sobre el que s’uneixen la les línies de punts de bombolla amb la de punts 
de rosada. En general, la temperatura crítica i la pressió crítica d’una mescla són superiors a la 
d’un compost pur de la mateixa volatilitat mitja. 
 La línia de punts de rosada passa per un màxim de temperatura a F. De manera que, 
en el cas d’una mescla, el líquid pot existir a una temperatura major a la crítica. Aquesta 
temperatura màxima F sobre la línia de frontera s’anomena temperatura de condensació 
crítica. Igualment per a moltes mescles la línia de punts de bombolla passa per un punt de 
pressió màxima E, superior a la pressió crítica. Les àrees FJCM i EKCL representen regions de 
condensació retrògrada. A l’Annex E, L’equilibri líquid-vapor (ELV) a pressió elevada, 
s’ofereix més informació sobre aquest tipus de fenòmens. 
 
 Altres fenòmens no comuns donada la no idealitat del sistema, poden donar-se 
donada la complexitat d’algun dels compostos presents. I és que per exemple, sistemes 
binaris de propà i alcans d’elevat pes molecular i triglicèrids, presenten un comportament de 
fases del Tipus V en la classificació de Van Konynenburg i Scott (Straver i altres, 1994). A la 
figura següent es mostra aquest tipus de representació: 
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Figura 4.6: Diagrama de fases Tipus V segons la classificació de Van Konynenberg i Scott. 
 La diferència es clara, si comparem a simple vista aquest comportament amb el citat 
anteriorment (Figura 4.5). En aquest cas apareix miscibilitat líquida parcial, de manera que és 
té una regió trifàsica formada per dues fases líquides i una vapor (l1l2g) limitada pels punts 
crítics finals superior (UCST) i inferior (LCST). Per l’exemple del parell binari propà i 
tripalmitina (PPP) aquesta regió s’estén entre 349K i 370K [92]. Observarem en algun dels 
gràfics resultants mostrats a continuació, que algun presenta aquest tipus de comportament. 
 
 El que s’ha fet per representar i calcular l’equilibri líquid-vapor, és simular una 
operació bàsica com es un flaix mitjançant el simulador de processos químics Aspentech amb 
el que, donada una composició d’alimentació i unes condicions de pressió i temperatura, el 
sistema  s’expandeix  de manera que s’obté com a corrents de sortida, una per caps en la que 
la seva fracció de vapor es igual a la unitat, i una per cues en la que la fracció vapor és zero. El 
que volem obtenir són les condicions necessàries de treball (composició, pressió i 
temperatura) tal que el flux del corrent de sortida de líquid sigui de zero, per així tenir les 
condicions de treball d’un sistema homogeni supercrític. El sistema simulat doncs, és el 
següent: 
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Figura 4.7: Unitat de flash per simular l’equilibri líquid-vapor. 
 
4.3. Resultats dels càlculs de l’equilibri amb ASPEN 
 El procediment dels càlculs que s’ha realitzat així com, la totalitat de resultats, es 
troben redactats per complet, a l’apartat 2 de l’Annex  B, Selecció dels co-solvents potencials: 
càlcul d’equilibris amb Aspen. En aquest apartat de la memòria es comenten els càlculs 
realitzats i es donen els resultats obtinguts, en forma de taules i gràfics. 
 Així doncs, basant-nos en la Taula 3.4 d’aquesta memòria, corresponent als co-
solvents potencials candidats, s’ha procedit a calcular els equilibris líquid-vapor (ELV) dels 
sistemes  ternaris formats per: l’oli de gira-sol com a solut, el CO2 com solvent i cadascun dels 
co-solvents. El resultat és presentat al següent gràfic, en el que es relaciona les pressions de 
rosada i bombolla de la mescla en funció de la temperatura. Ambdues corbes es troben 
separades per un punt singular com és el punt crític de la mescla. Destaquem que, en alguns 
càlculs realitzats el punt crític de les mescles no queda exactament determinat en un únic 
punt, degut segurament a la dificultat que comporta calcular a les proximitats d’aquest punt 
tan singular. Als gràfics, el punt queda determinat amb la discontinuïtat de la corba que 
separa els punts de rosada dels de bombolla. El resultat és el següent: 
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Figura 4.8: Envolvent PT de l’equilibri líquid-vapor dels sistemes ternaris (sense hidrogen). 
  
 Comentar primerament que, totes les composicions donades, fan referència a 
percentatges molars. Cal notar que en la posterior addició al sistema de l’hidrogen, provocarà 
sobre el sistema un efecte antisolvent fet que, farà augmentar per igual a cadascun dels 
sistemes calculats, els valors del P i T. Per exemple, l’addició d’un 4% molar d’hidrogen pot 
veure’s reflectit en un augment de la pressió que garanteix la fase única, en 3 MPa 
aproximadament (veure Figures B1 i B2, Envolvent PT de l’equilibri líquid-vapor del sistema 
quaternari sense hidrogen , i amb hidrogen respectivament, de l’Annex B). 
 Segons doncs aquest primer càlcul, amb l’addició de només el 10% molar de co-
solvent observem que les condicions de pressió i temperatura no disminueixen molt. Això es 
tradueix en que la solubilitat de l’oli no augmenta de manera molt significativa amb 
l’addicció d’aquesta quantitat de co-solvent. Tot i això, la figura ens dona una primera 
orientació dels millors co-solvents potencials per al sistema en equilibri en qüestió. Podem 
establir doncs un llistat indicant aproximadament de millor a pitjor co-solvent, donat un rang 
de temperatura i pressió: 
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1. Acetat de butil 
2. Hexà 








Taula 4.6: Ordenació de major a menor segons el poder solvent                                                                                          
dels onze co-solvents candidats potencials. 
 Podem observar sobre la figura que el valor de pressió mínima necessària per 
assegurar la fase única vapor en el sistema de mescla sense co-solvent, ronda els 34 MPa per a 
tot el rang de temperatures. Més endavant amb més resultats obtinguts i analitzats, 
comentarem possibles orígens d’errors que el simulador pot cometre pel fet d’obviar la 
naturalesa real de segons quins components. Parlem d’aquells components que poden 
presentar interaccions químiques importants com ponts d’hidrogen, que alteren llur 
comportament. 
 Basant-nos amb les menors condicions de pressió i temperatura que ofereix cadascun 
dels co-solvents (Figura 4.8) i basant-nos també en els criteris que a continuació expliquem, 
reduïm la llista de co-solvents candidats potencials, a tan sols quatre. Són: 
 




Taula 4.7: Selecció dels millors co-solvents candidats. 
 Aquesta selecció queda restringida a aquests quatre compostos, no només com a 
conseqüència dels resultats obtinguts en aquestes figures (veure més figures a l’Annex B), si 
no també, com a conseqüència  dels aspectes que a l’apartat 3 de la present memòria es tenen 
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en compte, com són la reactivitat dels mateixos ja sigui per coneixença teòrica o experimental 
del seus comportaments en aquestes mescles, o les seves propietats químiques com els límits 
d’inflamabilitat o explosivitat (aspecte estudiat al punt següent 5 de la Memòria), els valors de 
la temperatura crítica o la temperatura d’ebullició (aquesta última a tenir molt present per a la 
separació del producte final). En el cas del propà, es considera important mantenir-lo en la 
llista de candidats a fi de seguir en la línia d’investigació que s’ha tingut al departament amb 
aquest component com a solvent, per així poder establir comparacions amb els resultats 
obtinguts. 
 A continuació per a un dels quatre millors co-solvents, s’estudia el comportament a 
mesura que se n’addiciona majors quantitats, de manera que observarem com les condicions 
de pressió i temperatura que asseguren la fase única van disminuint. La figura resultant és la 
següent: 


























Figura 4.9: Envolvent PT de l’equilibri líquid-vapor per al sistema amb etanol                                                       
  com a co-solvent en funció del  seu percentatge molar afegit. 
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 Pot observar-se a la figura, un augment considerable de la temperatura crítica de la 
mescla a mesura que s’addiciona més co-solvent. Més endavant raonarem aquest 
comportament de manera generalitzada per als co-solvents escollits. Les figures anàlogues 
per la resta de co-solvents escollits poden trobar-se a l’Annex B. 
 Es pot observar clarament com, a mesura que augmenta la quantitat de co-solvent, els 
valors de pressions mínimes de treball que asseguren fase única vapor, van disminuint. Tot i 
que experimentalment està demostrat, el fet que un compost pugui actuar millor que un altre 
com a solvent (en aquest cas co-solvent) és degut entre d’altres factors, a la seva temperatura 
crítica. I és que en general, un co-solvent que tingui una major temperatura crítica respecte a 
la del gas supercrític (el solvent), provocarà un increment en la solubilitat del component més 
pesat a la fase gas, mentre que un co-solvent de menor temperatura crítica, provocarà un 
decrement de la solubilitat. Si recordem i ens fixem en les propietats crítiques, concretament 
la temperatura crítica dels components presents i majoritaris, observarem aquest fet: 
 
Co-solvent TC (K) PC (MPa) 
CO2 304,2 7,38 
Propà 370,2 4,2 
Etanol 517,2 6,4 
Hexà 508,2 3 
Acetat de butil 580,2 3,1 
Taula 4.8: Valors de pressió i temperatura crítics dels components majoritaris al sistema. 
 
 En acord a les temperatures crítiques, podem predir a priori quin co-solvent tindrà un 
major poder solvent. Les figures ens ho confirmen. És clar doncs, que a mesura que 
addicionem més co-solvents la temperatura crítica de mescla anirà augmentant, fet que ens 
comporta haver de treballar a majors temperatures per assolir la fase única vapor, i a més, 
posteriorment podrà tenir efectes negatius per a la completa separació i recuperació del co-
solvent, posterior a la reacció d’hidrogenació, donat que el factor de separació es veurà 
incrementat. Tot això, obliga a buscar un equilibri entre factors com la solubilitat desitjada i la 
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quantitat de co-solvent afegit, tenint en compte el procés de separació posterior i també la 
seguretat del procés (compostos inflamables). 
 Finalment es compara el poder solvent al mateix percentatge de co-solvent afegit pels 
quatre compostos escollits. És calcula l’equilibri líquid-vapor, i es compara el comportament 
dels quatre a igual composició molar en un mateix gràfic. El sistema està format per un 1% 
d’oli de gira-sol, 4% d’H2, i una mescla que forma el 95% restant, que va variant la proporció 
solvent+co-solvent (percentatges molars). Presentem aquí, el cas del 20% molar de co-solvent 























Figura 4.10: Envolvents PT de l’equilibri líquid-vapor dels sistema quaternari, amb un 20% molar                           
de co-solvent (percentatge respecte a la mescla total: solvent+co-solvent). 
 
 Pot deduïr-se de la figura, quin és l’ordre dels millors co-solvents, fixant-nos en 
l’extensió de la zona bifàsica de cadascun d’ells. Donem però a continuació, quins són els 
valors mínims de pressió de treball, tals que asseguren la fase única, per a una temperatura i 
composició de co-solvent fixada: 
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  P mínima (MPa) 
Procés sense co-solvent 37 
  Propà 29 
T = 473K Etanol 26 
20% molar* Hexà 24 
  Acetat de butil 22,5 
Taula 4.9: Valors de pressió mínima d’operació a temperatura i composició fixada. 
* En el cas del propà el percentatge calcula és al 25% molar (veure Figura 4.10). 
 
 Cal també tenir en compte que, a la pràctica aquests valors es veuran incrementats 
amb un factor de seguratat (que serà, de mínim 2 o 3 MPa) per així no caure dins la zona 
bifàsica durant el procés, ja sigui per la irregularitat de la quantitat de flux impulsat per les 
bombes (que són volumètriques) o simplement per establir un marge d’error en les 
estimacions. 
 Si ens fixem doncs, en els valors obtinguts (Taula 4.9) podem afirmar que, el millor co-
solvent basant-nos en les condicions de P i T mínimes resultants de l’equilibri de fases estimat 
és l’acetat de butil, seguit de l’hexà, l’etanol i finalment el propà. Aquest últim, queda 
descartat ja que dona el major valor de pressió mínima, tot i trobar-se en una major proporció 
en aquest gràfic respecte als altres co-solvents. 
 Aquest resultat però, es veu afectat per altres consideracions ja fetes durant el 
projecte, i altres consideracions com les que obrservarem en el següent apartat 5, Estudi de 
seguretat del procés.  
 La primera consideració a tenir en compte és l’explicació de que compostos tan 
semblants (constitucionalment) com el propà i l’hexa puguin donar resultats amb diferències 
notables. Aquest raonament ve donat per l’afinitat que l’oli de gira-sol pugui tenir amb 
cadascun d’ells. I es que cal recordar que l’oli de gira-sol està format per cadenes llargues 
Selecció d’un co-solvent per a la hidrogenació d’olis vegetals en CO2 supercrític: millora de la seguretat del procés Pàg. 87 
 
d’àcids grassos, de manera que veurà augmentada la seva solubilitat a major longitud de 
cadena del co-solvent. 
 Una segona consideració fa referència a la reactivitat segons el tipus de compost, 
característica observada i comentada a la Taula 3.9: Resistència a la reducció de diversos grups 
funcionals de l’apartat 3.4. de la present Memòria. En ella, podem observar-hi els grups 
funcionals més presents en compostos, ordenats segons la resistència que ofereixen a ser 
hidrogenats catalíticament, i observem com els ésters són un d’ells. Generalment aquest grup 
funcional, sobreviu a les hidrogenacions catalítiques de baixa pressió però pot ser reduit a 
alcohols en hidrogenacions, a elevades temperatures i pressions. Per tant, la presència 
d’aquest grup funcional dins el co-solvents restaria subjecte a proves experimentals de 
reactivitat que es puguessin dur a terme. Per aquest fet, queda exclòs d’entre els millors, i ens 
quedem amb l’etanol i l’hexà com a millors co-solvents. 
 A continuació doncs, farem un estudi de seguretat del procés, mitjançant el qual 
podrem extraure’n més informació per a poder escollir un únic co-solvent com a resultat. 
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5. Estudi de seguretat del procés: l’Índex Dow 
 En aquest apartat s’avaluarà la seguretat del procés d’hidrogenació amb i sense co-
solvent, amb la finalitat de poder estimar la reducció del risc que comporta treballar en la 
hidrogenació d’olis vegetals amb fluids com el CO2, enlloc d’altres tan inflamables com el 
propà. 
 L’índex Dow d’incendi i explosió és una eina per a l’avaluació del potencial real de 
foc, explosió i reactivitat de les unitats de procés i del seu contingut dins d’una planta 
química. Aquest estima la probabilitat de què es produeixi un accident. L’aplicació del 
mètode permet quantificar numèricament els següents aspectes: 
• Un nivell de risc, que s’estableix a través d’un valor numèric i que normalment se 
situa dins del rang 1-200.  
• L’àrea d’exposició identificada amb un cercle de radi proporcional a l’índex d’incendi 
i explosió i que normalment se situa dins del rang 0-50 m.  
• El màxim dany probable, avaluat com a cost econòmic de l’accident degut a la pèrdua 
d’instal·lacions. S’avalua com una fracció del cost de les instal·lacions afectades per 
l’àrea d’exposició.  
• Els màxims dies probables de no disponibilitat, des del moment de l’accident fins al 
moment en què pot reprendre’s la producció.  
• El dany derivat de la pèrdua de producció, com a producte dels dies de no 
disponibilitat de la planta pel valor perdut de la producció  
 
 Per a la determinació de l’índex serà necessari realitzar una selecció dels equips que es 
consideri que poden tenir un risc especial per les seves condicions d’operació o pel seu 
contingut.  
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 Una vegada feta la selecció es procedeix a la determinació del factor de material (MF) 
per a cadascuna de les unitats. Seguidament, es procedeix al càlcul del factor de riscos generals 
del procés (F1). Aquests factors s’han de tenir en compte inicialment en la determinació de la 
magnitud d’un incident en el procés ja que són comuns en la majoria de processos. Els factors 
que es tindran en compte són les penalitzacions dels diferents riscos.  
 El següent pas és l’obtenció del factor de riscos especials del procés (F2). Aquest factor 
engloba els factors que contribueixen principalment a la probabilitat de pèrdues per incident. 
Són les condicions específiques del procés que poden produir accidents importants. Aquest 
valor del factor de riscos especials multiplicat pel factor de riscos generals dóna el factor de risc 
de la unitat (F3). Finalment, es pot obtenir el valor de l’índex d’incendi i explosió (IIE) 
multiplicant F3 pel factor de material MF.  
















Taula 5.1: Metodologia pel càlcul de l’índex d’incendi i explosió [100]. 
 
 Les categories de risc existents es mostren a la taula següent: 
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Taula 5.2: Categories de risc en funció del valor de l’índex d’incendi i explosió [101]. 
 
 En aquest projecte es calcula l’índex DOW d’incendi i explosió de la planta, 
mitjançant els criteris establerts en la 7ª edició del mètode. Els resultats els presentem a 
continuació. 
 Per tal de calcular l’índex, cal determinar com ja hem comentat el factor material (MF), 
que és una mesura de la intensitat d’alliberació d’energia d’un compost químic, d’una mescla 
de compostos o substàncies, i és el punt de partida per al càlcul de l’índex d’incendi i explosió. 
El MF es determina per consideració de dos riscos del material: la inflamabilitat (Ni) i la 
reactivitat (Nr) i es representa per un número d’1 a 40. El el cas de mescles de components es 
fa un promig ponderat a base del percentatge en pes dels components. Els valors de MF dels 
compostos que formen el nostre sistema, incloent els quatre co-solvents candidats potencials 




Diòxid carboni 0 
Hidrogen 21 




Acetat butil 16 
Taula 5.3: Valors de MF dels postres components. 
 El factor que contempla els riscos generals del procés, F1, i el factor que inclou els riscos 
especials de procés, F2, del nostre sistema són els següents: 
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RISCOS GENERALS DEL PROCÉS (F1) 
Motiu Tipus Penalització 
Factor base 1 
A. Reacció exotèrmica Hidrogenació 0,3 
B. Resacció endotèrmica - - 
Càrrega i descàrrega de líquids 
inflamables de Classe I 0,5 
C. Manipulació de materials 
Emmagatzematge de líquids 
inflamables de Classe I - 
D. Unitats de procés 
tancades 
Líquids inflamables o L.P.G. a una 
temperatura superior al punt dʹebullició - 
E. Accés - - 
F. Drenatge - - 
TOTAL: F1 1,8 
Taula 5.4: Factor de riscos generals del procés, F1 [101]. 
 
RISCOS ESPECIALS DE PROCÉS (F2) 
Motiu Tipus Penalització 
Factor base 1 
A. Temperatura del procés Superior al punt dʹebullició 0,6 
B. Pressió baixa - - 
C. Operació en condicions 
dʹinflamabilitat 
Possible fallida d’instruments, 
d’equips o de purgues 0,3 
D. Explosió de pols - - 
E. Pressió dʹalleugeriment Gasos liquats inflamables 1,3 
F. Baixa temperatura - - 
G. Qualitat de material 
inflamable 
Líquids o gasos emmagatzemats - 
H. Corrosió i erosió Entre 0,5 i 1 mm/any 0,2 
I. Fuites - - 
J. Ús de calentadors amb foc 
directe 
- - 
K. Sistemes dʹintercanvi tèrmic 
amb oli 
Sobre punt d’inflamació 0,3 
L. Bombes, compressors - 0,5 
TOTAL: F2 4,2 
  
RISC DE LA UNITAT: F3=F1·F2 
TOTAL 7,56 
Taula 5.5: Factor de riscos especials del procés, F2 i risc de la unitat, F3 [101]. 
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5.1. Sistema amb propà com a solvent 
 Així doncs, per a un sistema amb el propà com a solvent, és té el següent valor de MF, 
tenint en compte les seves proporcions en pes dins el sistema (1% oli, 4% H2 i 95% propà en 
percentatges molars que corresponen a 17,3%, 0,2% i 82,5% respectivament en pes): 
( ) ( ) ( )[ ] 06.1821·825,021·002,04·173,0 =++=MF  
per tant: 
IIE = 136,5: grau perillositat intens. 
 
5.2. Sistema amb CO2 com a solvent 
 En aquest cas amb el CO2, tan les composicions molars com en pes romanen iguals, 
de manera que (1% oli, 4% H2 i 95% CO2 en molar que corresponen a 17,3%, 0,2% i 82,5% 
respectivament en pes): 
( ) ( )[ ] 73,021·002,04·173,0 =+=MF  
per tant: 
IIE = 5,6: grau perillositat lleuger. 
 
5.3. Sistema amb CO2 i co-solvent 
 En aquest cas les composicions són les següents: 1% oli, 4% H2, 85,5% CO2 i 9,5% en 
propà (corresponent a un 10% de co-solvent respecte la mescla solvent/co-solvent). Aquest 
valors en pes corresponen al 17,3%, 0,2%, 74,3% i 8,3% respectivament. Tenim doncs: 
( ) ( ) ( )[ ] 5.221·083,021·002,04·173,0 =++=MF  
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per tant: 
IIE = 18,9: grau perillositat lleuger. 
 Anàlogament per a la resta de co-solvents candidats tindrem, al mateix percentatge 
afegit, els següents resultats: 
 MF IIE 
Etanol 2.1 15.9 
Acetat butil 3.7 28.1 
Hexà 3.1 23.3 
Taula 5.6: Índex d’incendi i explosió dels co-solvents. 
corresponents totes tres a un grau perillositat lleuger. 
 
5.4. Estudi de les regions de perill segons percentatge afegit i 
tipus de co-solvent 
 A continuació, es comprova l’efecte de l’augment  de l’índex d’incendi i explosió (IIE) 
en funció del percentatge afegit de cadascun dels quatre co-solvents escollits, per així poder 
definir les condicions de treball de perill, donada la naturalesa inflamable d’aquests. La figura 
resultant és la següent: 
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Figura 5.1: Índex d’incendi i explosió (IIE) en funció del percentatge molar afegit de co-solvent. 
* Percentatge molar de co-solvent respencte a la mescla total solvent/co-solvent 
** Graus de perill (segons la 7ª ed.): 1. Lleuger / 2. Moderat / 3. Intermig / 4. Intens / 5. Sever.  
 
 Podem observar en el gràfic l’augment de perillositat que comporta treballar a 
percentatges elevats d’aquest quatre compostos. Per a un rang de concentració de fins al 60% 
molar de co-solvent l’ordre de millors co-solvents, ve donat per la següent taula: 
 
CO-SOLVENT 
   1. Etanol 
   2. Propà 
   3. Hexà 
   4. Acetat de butil 
Taula 5.7: Millors co-solvents segons l’índex d’incendi i explosió (IIE). 
 Observem que l’etanol és el compost que farà augmentar el risc del procés en menor 
grau, seguit del propà, l’hexà i finalment l’acetat de butil. Cal doncs, establir un equilibri 
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entre la solubilitat de l’oli en el sistema amb co-solvent, amb l’augment de l’índex d’incendi i 
d’explosió que comporta l’afegit del modificador, amb la finalitat de dur a terme el procés en 




 D’acord doncs amb els resultats obtinguts referent a la solubilitat de l’oli al solvent 
amb l’afegit de cadascun dels co-solvents (resultats dels equilibris líquid-vapors calculats), 
juntament amb els resultats obtinguts amb l’estudi de seguretat, concluim que el co-solvent 
escollit és l’etanol. Finalment, definim la regió de treball que ens assegura la fase única 
homogènia gas, i ho fem sobre el gràfic dels sistema resultant, al 20% molar d’etanol: 
 
 
Figura 5.2: Regions de treball per al procés supercrític utilitzant etanol com a co-solvent. 
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 Cal observar en ell com, els valors més baixos de mínima pressió necessaria per 
assegura la fase única homogènia gas es dona a valors de temperatura, es donen a partir de 
temperatures superiors als 600K. Aquestes condicions de temperatura però, resulten 
inviables ja que a aquestes condicions, compostos orgànics com l’oli de gira-sol, descomposen 
o estan molts pròxims a la seva temperatura de descomposició. Ja s’ha comentat durant el 
projecte que els olis són compostos no volàtils i tèrmicament làbils, és a dir, que es 
descomponen amb facilitat. Per aquest fet, la regió de treball queda restringida a les zones on 
els valors de temperatura són menors (per exemple a 25 MPa i 450K). 
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6. Metodologia de la validació empírica 
6.1. Verificació experimental: flowsheet de la instal·lació 
 La verificació experimental per a la realització dels equilibris modelats, es pot dur a 
terme en un tipus d’instal·lació com la de la figura que presentarem a continuació. Donem 
primer la llegenda de les unitats que el composen: 
 
 Les vàlvules d’alleugeriment són necessàries per a poder obrir el sistema en cas 
d’obturació en alguna part d’ell. Les bombes volumètriques impulsen donant pressió al 
sistema, tan al co-solvent (líquid o gas liquat) com al CO2 que es troba com a gas liquat.  Les 
vàlvules on-off permeten tancar parts del sistema o bé també, donen pas al fluid per poder 
escapar per un escapament d’alleugeriment. El Booster donarà la pressió necessària a 
l’hidrogen perquè aquest pugui ser introduït a la mescla solvent/co-solvent/oli. En aquest cas 
el cromatògraf, és usat com a escalfador de la mescla. Al bany de refredament es produeix la 
separació entre la fase pesada i la fase volàtil formada per la mescla solvent/co-solvent/H2 
donat que en aquest cas no existeix reacció ja que no hi ha catalitzador. Per això el “producte” 
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que obtindrem serà oli i no margarina, i l’hidrogen es recuperarà juntament amb el solvent. El 
flowsheet de la instal·lació és el següent: 
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6.2. Comprovació de l’estat bifàsic o monofàsic 
 A continuació explicarem el procediment amb que, mitjançant aquest disseny 
experimental, podríem verificar les condicions d’operació de fase única calculades a l’apartat 
4 de la present memòria. I ho fem, fent referència a un procés molt semblant ja dut a terme en 
que el sistema i el disseny experimental es força semblant. El sistema en qüestió esta format 
per ésters metílics d’àcids grassos (FAMEs)/propà/H2 [93]. 
 La finalitat d’introduir propà (o CO2 en el nostre cas) com a solvent de reacció és tenir 
tan els reactius com els productes en una fase única. Tot i això, quan s’incrementa les 
concentracions dels reactius de la mescla, la fase única pot veure’s afectada donant lloc a una 
segona fase líquida rica en solut o a una fase gas rica en H2, com es produeix amb els 
triglicèrids [94-96]. Com a conseqüència, variacions en la velocitat de reacció i salts de pressió 
són observats i interpretats com a separacions de fases. 
 
6.2.1. La velocitat de reacció com indicador de la separació de fases 
 
Figura 6.2: Velocitat de reacció (•) i conversió ( ) en front concentració de substrat                                                 
(FAME) a la mescla de reacció (Temps residència = 800 ms) [93]. 
Selecció d’un co-solvent per a la hidrogenació d’olis vegetals en CO2 supercrític: millora de la seguretat del procés Pàg. 101 
 
 A la Figura 6.2, pot observar-se com a l’augmentar el percentatge molar del solut (en 
un sistema de FAMEs, H2 i propà) podem observar un augment en la velocitat de reacció fins 
al 2% molar de FAMEs afegit, on s’obté un màxim de velocitat. Després d’aquest màxim la 
velocitat cau en picat al seguir augmentant el percentatge de solut. S’interpreta aquesta 
caiguda de la velocitat, com una separació de fases que té lloc al sobrepassar més enllà el límit 
de la solubilitat del FAME en la mescla de propà/H2 a temperatura i pressió donades. Amb 
aquest canvi, una interfase gas-líquid és creada, fet que separa l’hidrogen del solut dificultant 
així, l’accés de l’H2 al catalitzador. En aquesta situació, les condicions del procés són 
comparables a la del procés comercial (convencional) ja que els avantatges que fluids com el 
propà o el CO2 poden aportar com a fluids supercrítics s’esvaeixen. 
 La separació exacta entre la fase única i la multifàsica (línia discontinua de la Figura 
6.2) és difícil de detectar, donat que una certa quantitat de líquid ha de ser format per cobrir 
així els buits existents entre les partícules de catalitzador. Per tant, les primeres gotes no són 
necessariament les que provoquin la pronunciada caiguda de la velocitat de reacció. Donada 
l’elevada velocitat màxima de reacció per aquest sistema d’hidrogenació de FAMEs 
(observada a una velocitat espacial del substrat corresponent a 60 h-1) la conversió completa 
del substrat es possible amb un temps de residència de l’ordre de segons. Per tant, la longitud 
del llit catalític del reactor ha de ser del rang de centímetres. 
 
6.2.2. Salts de pressió com indicadors de la separació de fases 
 La mesura del salt de pressió a través del llit catalític incloent els filtres del reactor, en 
funció de la concentració de substrat (sistema d’hidrogenació: FAME/propà/H2) pot observar-
se a la figura següent: 
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Figura 6.3: Salt de pressió al llit catalític en funció de la concentració de substrat a la mescla de reacció                   
 ( • = FAME dissolt en propà, ♦ = FAME dissolt en propà amb 10% mol<r d’hidrogen) [93]. 
 S’observa una tendència d’augment de la caiguda de pressió en el llit a mesura que 
augmenta la concentració de FAME a la mescla de reacció. Si l’hidrogen és present a la 
mescla, un augment pronunciat del salt de pressió és observat (línia 2 de la Figura 6.3).  
 Aquests salts de pressió poden justificar-se per la viscositat de la mescla de reacció, ja 
que, donada una velocitat constant per un fluid a través d’un llit catalític, estan relacionats 
amb la resistència soferta pel flux, la qual es funció de la viscositat del fluid, tal i com 
demostra la relació següent: 
pd
LvAP ··µα       (6.1) 
on v (m/s) és la velocitat del fluid, L (m) la longitud del llit, µ (Pa·s) la viscositat de la mescla i 
dp el tamany de la partícula catalítica. D’aquesta manera s’explica com, a concentracions 
baixes de FAME la viscositat de la mescla és molt pròxima a la del propà, mentre que a 
l’augmentar la concentració del solut la viscositat d ela mescla experimenta un fort augment, 
donant lloc a un major salt de pressió. Cal tenir present que la viscositat del propà a 15 MPa i 
373 K és de 0,052 (mPa·s) mentre que la dels FAMEs és de 1,5 (mPa·s) [97-98]. 
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 Aquest salt de pressió produït per l’augment de la viscositat, en presència de 
l’hidrogen condueix a la separació de fases de la mescla quan el poder solvent del propà és 
veu massa reduït. 
 
 Els factors influents al salt de pressió els veiem reflectits a l’equació 6.1. L’efecte de la 
viscositat (µ) l’hem observat a la Figura 6.3. El tamany de la partícula del catalitzador (dp) és 
també un factor que afecta directament al salt de pressió. Amb petites partícules (d’entre 32-
71 µm) s’observa un considerable salt de pressió (veure Figura 6.3) mentre que amb partícules 
majors (d’entre 200-400 µm) el salt de pressió seria significativament menor (d’entre 0,1-0,2 
MPa/cm amb el 2% molar de FAME). A l’augmentar la velocitat del fluid entre 5-50 mm/s el 
valor de salt de pressió també és veu augmentat. 
 En una primera impressió, cal destacar que el salt de pressió d’unes dècimes de 
MPa/cm representa un valor elevat comparat amb reactors industrials. I es que, normalment 
els reactors industrials presenten salts de pressió de dècimes de MPa/m (m enlloc de cm) de 
longitud de reactor en alimentacions en estat gasós [99]. A escala de laboratori però, la 
conversió completa és assolida amb uns pocs centímetres de reactor. De manera que amb el 
procés supercrític s’obté un salt de pressió per unitat de longitud de reactor major. 
 Finalment cal tenir ben present i en compte, que les mesures dels salts de pressió al 
sistema de reacció poden veure’s afectades (donant un valor superior al corresponent) degut 
a la compressió del llit catalític o degut també, a la possible presència de partícules unides 
entre elles o inclús unides a partícules de major tamany. A més, el flux de gas polsant i els 
filtres del reactor poden contribuir a l’esmentat augment erroni de la lectura del salt de 
pressió. Es recomanable doncs, mirar d’evitar aquestes punts crítics que augmenten l’error en 
les lectures. 
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6.3. Càlcul de la caiguda de pressió en un llit fix 
 A continuació, per al nostre sistema amb el CO2 com a solvent s’ha realitzat el càlcul 
del paràmetre dp (µm) diàmetre de partícula del catalitzador, en funció de v (m/s) velocitat del 
fluid, L (m) la longitud del llit, µ (Pa·s) i ρ (kg/m3) la viscositat i densitat de la mescla 
respectivament, amb la finalitat definir els límits d’aquests paràmetres d’operació que 
assegurin la fase única al reactor. Segons la metodologia comentada a l’apartat 6.2, trobarem 
els valors d’aquests paràmetres tals que en el moment de la formació de la segona fase hi hagi 
un salt depressió prou ampli que demostri el fenomen de l’aparició de la fase nova, però 
sempre tenint en compte que, com treballarem a valors elevats de pressió, el ∆P/L (MPa/cm) 
tampoc pot ser molt gran. 
 
 Tan les equacions emprades així com tots els càlculs realitzats, es troben a l’Annex F, 
Càlcul de la caiguda de pressió en un llit fix. S’han realitzat càlculs per a dos tamanys de 
diàmetre de reactor, obtenint els següents resultats: 
 





-∆P (MPa) ∆P/L (MPa/cm) Q (l/h) vo (mm/s) dp (µm) 
553,15K i 20 MPa 2620 0,18 0,02 
473,15K i 20 MPa 3275 0,23 0,03 
473,15K i 30 MPa 4091 0,34 0,04 
150 655 300 
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-∆P (MPa) -∆P/L (MPa/cm) Q (l/h) vo (mm/s) dp (µm)
553,15K i 20 MPa 11477 3,46 0,4 
473,15K i 20 MPa 14346 4,30 0,5 
473,15K i 30 MPa 17923 6,57 0,7 
150 2869 300 
Taula 6.2: Resultats amb reactor de diametre interior 4,3 mm (columna de cromatògraf). 
 A les taules 6.1 i 6.2, el règim de flux ve donat pel número de Reynolds, -∆P és la 
caiguda de pressió en el reactor, -∆P/L la caiguda de pressió per unitat de longitut dins el 
reactor, Q el cabal de fluid, vo la seva velocitat lineal i dp és el diàmetre de partícula del 
catalitzador. 
 Cal observar que, amb el reactor de 9 mm de diametre interior, caldria augmentar 
consideblement el cabal a fi d’augmentar el salt de pressió observat entre els extrems del 
reactor. En el cas que es disposès de material tècnic per poder obtenir valors de dp menors, 
seria aquesta una altra alternativa per a poder augmentar el salt de pressió. Al reactor de 4,3 
mm a règims elevats, poden observar-se salts de pressió majors, que comencen a ser 
suficientment apreciables al sistema experimental en el cas de la formació de les dues fases. 
Un salt de pressió al voltant d’1 MPa seria òptim per a poder tenir la certesa del canvi d’estat 
del fluid dins el reactor, ja que cal tenint en compte que, al treballar a valors elevats de 
pressió, el ∆P/L (MPa/cm) tampoc pot ser molt gran. Podem observar també, els efectes que 
sobre el sistema, imposen paràmetres com la pressió i la temperatura, sobretot sobre la 
densitat (veure Taula F1 d’Annex F). A majors temperatures, els salts de pressió disminueixen, 
i a majors valors de pressió aquests salts es fan majors. 
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7. Impacte sobre el medi ambient 
 En aquest estudi es pretén identificar, analitzar i avaluar les característiques del 
projecte des d’una perspectiva medi ambiental. Es tracta d’una etapa molt important ja que 
permet evitar diversos problemes posteriors i de diversa consideració, i permet la connexió 
entre el projecte i el medi ambient on es pretén localitzar. 
7.1. Característiques ambientals del projecte 
 En aquest cas nostre, no té molt sentit valorar l’impacte sobre el medi ambient 
d’aquest projecte ja que es tracta d’un treball d’oficina en el que l’alteració del medi ambient 
és mínima. Tot i això, en l’etapa d’identificació de les característiques ambientals del projecte 
s’han d’analitzar i avaluar els elements d’aquest que puguin interaccionar ambientalment 
amb el medi [102]. 
7.2. Inventari d’emissions 
 Els instruments bàsics per realitzar un inventari d’emissions són: el diagrama de 
procés i els balanços de matèria i energia. A continuació es presenta l’inventariat d’emissions 
que poden existir en el procés d’hidrogenació d’oli de gira-sol en un medi supercrític: 
- Emissions atmosfèriques: el procés d’hidrogenació d’oli de gira-sol en condicions 
supercrítiques evita emissions contaminants, degut a la facilitat en la recuperació del solvent. 
Les possibles emissions de gasos serien petites fuites d’hidrogen i del diòxid de carboni. 
- Aigües residuals: el procés no consumiria aigua. Només s’utilitza aigua en els equips de 
refrigeració i en la neteja de la planta i equips. 
- Generació de residus: en aquest procés es reutilitzarà tots els corrents de procés, cosa que fa 
que la generació de residus sigui mínima. Tot i això hi hauria possibles residus generats 
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directa o indirectament per la planta. Aquests residus poden ser embalatges, residus generats 
pel manteniment dels equips, etc. 
- Punts de soroll: aquest procés no ha de generar nivells de soroll alts. Simplement els que 
originen els motors, compressors i bombes. Com que aquests aparells no són molt grans el 
soroll de la planta no superarà en cap cas els 65 dB. 
7.3. Valoració d’impactes 
 A l’hora d’estudiar possibles impactes sobre el medi ambient d’un projecte cal 
analitzar per separat la fase de construcció i la fase d’operació. Aquest estudi per separat és 
degut a que les dues etapes són molt diferents. Per tant des del punt de vista mediambiental, 
s’hauria d’estudiar les dues fases, la de construcció i la d’operació. 
 Respecte la salut dels ciutadans si el projecte es dugués a terme, l’efecte seria mínim i 
més aviat positiu perquè es tracta d’un procés més net que la hidrogenació convencional i 
que la hidrogenació amb solvents altament inflamaves (com poden ser el propà o el DME). A 
més, la margarina que s’obtindria té uns continguts en àcids grassos perjudicials més baixos 
(respecte al procés convencional). 
 Els efectes socials i culturals també serien mínims i positius. 
 Pel que fa al trànsit rodat seria aproximadament el mateix que ja existeix en altres 
plantes convencionals d’hidrogenació d’olis. Evidentment, el trànsit seria major en la fase de 
construcció de la instal·lació, que és l’etapa on es generen més residus i emissions.  
 Pel que fa a la generació de residus, aquests seria mínima i a més, es tindria en 
compte una recollida selectiva de tots els residus generats directa o indirectament pel procés. 
L’impacte dels residus sobre el medi és negatiu i mínim. 
 Pel que fa al soroll, aquest no superarà mai una intensitat de 65 dB i per tant l’impacte 
és negatiu i mínim. 
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 A continuació a la Taula 7.1 es pot observar un resum de tots els impactes considerats 
i de la seva valoració corresponent. Veient aquesta taula i tot el que s’ha comentat 
anteriorment, es pot arribar a la conclusió que el procés proposat en aquest projecte respecta 
el medi ambient durant la seva operació. Així, resultaria molt millor des del punt de vista 
medi ambiental que el procés que s’utilitza actualment. 
 
Impactes sobre el medi  Valoració 
Nivell de contaminants atmosfèrics Nul 
Generació de residus sòlids  Mínim (-) 
Impacte per abocament de líquids  Mínim (-) 
Efectes sobre la salut per immissió de contaminants Nul 
Efectes sobre la vegetació per ubicació de la planta  Nul 
Efectes sobre la vegetació per immissió de contaminants Nul 
Efectes sobre la fauna per la ubicació de la planta  Nul 
Efectes sobre la fauna per immissió de contaminants  Nul 
Impacte per emissió de gasos d’efecte hivernacle (CO2)  Mínim (+) 
Alteració del paisatge  Mínim (-) 
Contaminació dels recursos hídrics  Mínim (-) 
Ús de recursos hídrics  Mínim (+) 
Sorolls Mínim (+) 
Olors Mínim (-) 
Trànsit rodat  Mínim (-) 
Taula 7.1: Taula resum de la valoració d’impactes. 
 El present projecte però, en general tindrà uns impactes poc significatius sobre el 
medi ambient donat que no passa de la realització i confecció del mateix. Tot i que siguin de 
poca importància s’ha d’estudiar amb deteniment. De manera que podem concloure que el 
procés que correspon a aquest projecte té impactes sobre el medi ambient de molt baixa 
magnitud. 
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8. Estudi econòmic 
 Finalment es fa un càlcul aproximat del pressupost del present projecte en el marc 
empresarial. En l’estudi, prèn un paper important la valoració de les actuacions proposades al 
projecte, donat que el pressupost final hauria de ser analitzat per programar les inversions 
necesàries en el cas de plantejar un negoci d’aquest tipus.  
 
 Al tractar-se d’un projecte empresarial que es dedicaria a realitzar estudis i projectes 
també per a altres empreses i que poden ser de temàtica molt diferent, fa que aquest càlcul 
econòmic no pugui abordar-se amb un alt nivell de detall. Per a la valoració de l’actuació 
proposada s’utilitzen models simplificats de valoració dels components necessaris que 
permeten la realització d’un pressupost de manera acceptable. 
 
 En un càlcul econòmic s’hi destaquen els següents punts: 
• Càlcul de la inversió: en el que s’hi inclouen tots els gastos necessaris fins just abans 
de la posada en marxa del projecte. També s’hi troben els gastos de funcionament de 
l’empresa durant els anys posteriors de l’empresa. 
• Càlcul d’ingressos: en el que s’hi quantifiquen els ingressos generats. 
• Balanç econòmic: a partir dels dos punts anteriors, s’estudia la viabilitat del projecte. 
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8.1. Càlcul de la inversió 
8.1.1. Cost d’equips 
 
 Unitats Cost/unitat (€) Cost 
Workstation 1 4884 4884 
Ordinadors 1 700 700 
Impressora Làser BN * 1 340 340 
Impressora Desjekt Color *  1 120 120 
SAI ** 2 600 1200 
Total dispositius físics: 7244 
Taula 8.1: Cost de dispositius físics. 
* Impressores compartides per tota la oficina. 




 Durada Cost anual (€) Cost 
Llicència ASPENTECH * 1 700 700 
Domini d’Internet ** 1 500 500 
Total dispositius de software: 1200 
Taula 8.2: Cost de dispositius de software. 
* Cost de les llicències per al departament. A la indústria el preu variaria. 




8.1.2. Cost de constitució de l’empresa 
 En aquest apartat s’hi consideraran tots aquells factors que són necessaris per a poder 
instal·lar i iniciar el treball industrial. 
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 Cost mensual Durada (mesos) Cost 
Lloguer del local 650 12 7800 
Fiança local 650 2 1300 
Constitució de la societat (S.L.)  3400 
Despeses gestoria 60 12 720 
Total constitució empresa: 13220 
Taula 8.3: Cost de constitució de l’empresa. 
 
 Unitats Cost 
Plànols 16 192 
Arxivadors i enquadernacions 23 276 
Fulls i sobres 13 156 
Material oficina diversos 17 204 
Unitat de cintes copies de seguretat (Bakup) 25 300 
Aigua i altres per consum 15 180 
Tinta impressores (color i blanc/negre) 135 1620 
Total material fungible: 2928 
Taula 8.4: Cost de material fungible. 
 
 
 Unitats Cost/unitat Cost 
Mobiliari oficina  2500 
Maquinaria addicional:    
Calefactor 1 150 150 
Aire condicionat 1 400 400 
Material fungibles   2928 
Total materials: 5978 
Taula 8.5: Cost de materials d’oficina. 
 
8.1.3. Cost de serveis 
 S’hi inclouen costos que sense ser imputables directament al projecte, suporten la 
infraestructura que permet la realització d’aquest projecte. 
 
Pàg. 112  Memòria 
 
 Durada (mesos) Cost mensual Cost 
Aigua 7 40 280 
Energia elèctrica 7 120 840 
Telèfons fixes i mòbils 12 80 960 
Connexió a internet 12 40 480 
Neteja manteniment 12 120 1440 
Impostos locals     400 
Total serveis: 4400 
Taula 8.5: Cost de materials d’oficina. 
 
 Salari anual Cost 
Enginyer químic * 30000 30000 
Tècnic informàtic 17000 17000 
Comercial ** 14000 14000 
Becari *** 7500 7500 
Dietes i representació **** 2000 2000 
Total personal: 70500 
Taula 8.6: Cost de materials d’oficina. 
* Es considera un Enginyer Químic júnior (amb menys de 5 anys d’experiència). 
**  El sou del comercial depèn en gran major de les comissions que obtingui. 
*** El becari és contractat per 5 hores diàries. 
**** Es necessari un percentatge de representació per a viatges i visites a clients i per a publicitat. 
 
8.1.4. Costos complementaris 
 El cost de la inversió per a la constitució de l’empresa ve donada pel seguit de 
partides comentades fins al moment. Aquesta quantitat total però, ve modificada per uns 
percentatges en concepte d’imprevistos. Són factors imprevistos de tot tipus. Cal recordar que 
l’estudi és a nivell de planificació. Es considera en aquest apartat, tan imprevistos que puguin 
sorgir tan en l’adquisisió d’equips i materials, com les variacions que puguin produirse 
durant el projecte respecte a les condicions suposades a priori. 
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Total inversió: 112796 
Taula 8.7: Càlcul de despeses imprevistes i inversió total. 
 
8.1.5. Evolució de les despeses 
 A continuació es mostra l’evolució de despeses soferta des de l’inici de l’empresa (any 
0) en un horitzó de 6 anys. Per a la realització d’aquest estudi, s’ha tingut en compte diverses 
premisses: 
• Els preus de compra de materials, cost de servei i cost de personal es veuen 
incrementats amb l’IPC, que en aquest cas es considera del 3% cada any. 
• Com s’observa en la inversió inicial d’equips (informàtics) es té un període 
d’amortització diferent depenent dels elements que hi estiguin involucrats: 
- L’ordinador i la impressora làser i les bateries SAI tenen una vida útil de 6 anys. 
- La  WS, la impressora làser i les bateries SAI tenen una vida útil de 6 anys. 
- A tots ells se’ls considera un valor residual del 20% un cop han d’ésser substituïts. 
• A partir de l’any 4, ja que el volum de negoci haurà augmentat considerablement, 
s’augmenta la plantilla de treballadors amb un nou becari (5 hores diàries), amb que aquest 
any serà necessari l’adquisició d’un nou ordinador. 
• En referència al les despeses en constitució de l’empresa, únicament serà necessari 
considerar el matèria fungible, ja que es tracta del mobiliari i equips de fred i aire que 
necessitaran de manteniment i renovació. 
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 Any 0 Any 1 Any 2 Any 3 Any 4 Any 5 Any 6 
Cost d’equips:               
Equips 7244 0 0 1357 788 0 8016 
Software 1200 1236 1273 1311 1351 1391 1433 
Cost de constitució:               
Constitució 13220 8776 9039 9310 9589 9877 10173 
Material 5978 3016 3106 3200 3295 3394 3496 
Cost serveis 4400 4532 4668 4808 4952 5101 5254 
Cost personal 70500 72615 74793 77037 87790 90423 93136 
Total 102542 90174 92880 97023 107765 110187 121508 
Total + Imprevistos 112796 99192 102168 106725 118542 121205 133659 
Taula 8.8: Evolució de les despeses en un periode de sis anys. 
 
8.2. Ingressos generats 
 A continuació es dona un valor d’ingrés totalment estimatiu, generat per a cadascun 
dels càlculs/simulacions obtingudes amb el software adquirit. I es que, el preu de cada 
simulació/càlcul pot dependre molt en funció d’aquest. Es considera que, el número 
d’operacions realitzades amb el software és de dues al mes i que cada any se’n realitzen dues 
més addicionalment. 
 
 Any 0 Any 1 Any 2 Any 3 Any 4 Any 5 Any 6 
Simulacions/any   24 26 28 30 32 34 
Preu mitja de la simulació 7500 7725 7957 8195 8441 8695 8955 
INGRESSOS 0 185400 206876 229473 253239 278226 304483 
Taula 8.9: Ingressos generats en un període de sis anys. 
 Es considera que a l’inici no es disposa de cap tipus d’ingrés econòmic, i la inversió 
inicial està finançada. 
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8.2.1. Fonts de finançament 
 La font de finançament que s’escull és del tipus crèdit bancari sobre el qual, el total 
estarà basat sobre la inversió inicial: 
 
Inversió inicial 1122796 
Anualitats 6 
Interés 8% 
Cuota anual * 24400 
Taula 8.10: Característiques i càlcul de la quota anual del crèdit bancari. 
* Quota anual=(1,086 · Inversió inicial)/(1,085+1,084+1,083+1,082+1,08+1) 
 
Any Interessos Retorn capital Quota anual Deute cancel·lat Deute pendent 
0  112796 
1 9024 15376 24400 15376 97420 
2 7794 16606 24400 31983 80813 
3 6465 17935 24400 49918 62878 
4 5030 19370 24400 69287 43509 
5 3481 20919 24400 90207 22589 
6 1807 22593 24400 112796 0 
Taula 8.11: Finançament de l’empresa. 
 
 Això representa un total de 33600 € d’interès, així doncs el total a pagar al banc als sis 
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8.3. Balanç econòmic 
 
Any 0 1 2 3 4 5 6 
Ingressos (+) 0 185400 206876 229473 253239 278226 304483 
Cost producció (-) 112796 99192 102168 106725 118542 121205 133659 
Unitat marginal -112796 86208 104708 122747 134698 157020 170824 
Cost financer 0 9024 7794 6465 5030 3481 1807 
Utilitat bruta -112796 77184 96914 116282 129667 153540 169017 
Impost societats (35%) (-) 0 27015 33920 40699 45384 53739 59156 
Partició beneficis (10%) (-) 0 5017 6299 7558 8428 9980 10986 
Utilitat neta -112796 45153 56695 68025 75855 89821 98875 
Depreciació i amortització (+) 0 11280 11280 11280 11280 11280 11280 
Pagament a principal (-) 0 15376 16606 17935 19370 20919 22593 
Flux net efectiu -112796 41056 51368 61370 67765 80181 87562 
        
VAN actualitzat -112796 41056 51368 61370 67765 80181 87562 
VAN actualitzat acumulat -112796 -71740 -20372 40998 108763 188944 276506 




















Figura 8.1: Representació del resultat del balanç econòmic. 
 
 El VAN positiu ens indica que la inversió al projecte produeix beneficis superiors als 
que podrien obtenir-se invertint la mateixa quantitat a la taxa de referència. El seu valor 
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absolut positiu és un increment patrimonial actualitzat que experimenta l’empresa per 
escometre el projecte, de manera que quan més elevat sigui major benefici es tindrà. En el 
nostre cas tenim un VAN de 273203€. 
 
 El període de retorn (PB) que en aquest cas és inferior a 3 anys, calcula el moment en 
que els fluxos nets d’efectiu actualitzats a la taxa prefixada s’igualen a les inversions 
actualitzades. Dona una idea de la velocitat a la que el projecte recupera per a l’empresa la 
liquiditat que ha immobilitzat al dur-lo a terme. En el nostre cas tenim un PB de 2,3 anys. 




 Revisada la bibliografia referent als olis de gira-sol i fluids supercrítics, i definides les 
seves característiques, s’ha realitzat en base a la normativa referent a legislació alimentaria 
una primera selecció de co-solvents potencials per al procés. Posteriorment s’ha estudiat la 
termodinàmica del sistema calculant l’equilibri liquid-vapor de la mescla de reacció i a més 
s’ha estimat el risc que suposarien les condicions d’operació obtingudes amb cadascun dels 
solvents escollits. 
 Amb tot, les conclusions extretes d’aquest projecte són les següents. L’estudi teòric 
mostra que la solubilitat d’olis vegetals com el de gira-sol, poden veure incrementada la seva 
solubilitat en CO2 supercrític mitjançant l’addició d’un co-solvent apropiat (etanol). Amb 
aquest modificador, es permet reduir la pressió d’operació que assegura la completa 
miscibilitat de la mescla de reacció, donada una temperatura i composició, en comparació 
emb el sistema sense co-solvent. Com a conseqüència, la viabilitat del procés d’hidrogenació 
en una fase única augmenta a causa de la minimització del risc gràcies a l’ús del CO2 
modificat enlloc d’altres solvents inflamables com el propà. 
 
 Finalment s’ha explicat la metodologia experimental per a dur a terme la prova, amb 
la finalitat de validar els resultats teòrics, assegurant el bon comportament del co-solvent 
escollit dins la mescla de reacció i validant la fase única dins el reactor. 
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